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LỜI NÓI ĐẦU 


Môn “Quá trình và thiết bị công nghệ hóa học” (ôm nhiều học phần) 
luôn luôn được xem là 1 môn học rất quan trọng đối với kỹ sư Công nghệ hóa học 
- thực phẩm. Môn học được dạy kỹ cả phần lý thuyết, bài tập, thực tập, thí 
nghiệm và thiết kế - đổ án môn học, nhằm tạo cơ sở vững chắc cho các kiến thức 
và kỹ năng của hoạt động khoa học — kỹ thuật trong các ngành công nghiệp hóa 
chất, thực phẩm, dược phẩm, chế biến nông - hải thủy sản... 

Bộ môn Máy và Thiết bị, Khoa Công Nghệ Hóa học Trường Đại Học 
Bách Khoa TP Hồ Chí Minh lần lượt xuất bản trọn bộ 12 tập sách giáo khoa về 
“Quá trình và thiết bị công nghệ hóa học”. 

Đây là tập 10 của bộ sách giáo khoa nói trên. Mỗi chương do một CBGD 
của bộ môn phụ trách biên soạn. Tài liệu tham khảo chủ yếu là cuốn : 

K.E Pavlov, P.G. Romankov, A.A. Noskov “Những ví dụ và bài tập về 
các quá trình và thiết bị công nghệ hóa học” (từ lần xuất bản thứ § - 1961 đến 
thứ 9 - 1981, NXB “Hóa học”, Chi nhánh Lêningrad, bản tiếng Nga và tiếng Anh 
của NXB “H + bình” Matxcơva). Ngoài ra, các tác giả có bổ sung l số phần cần 
thiết - cả ph:n công thức, cả phần ví dụ và bài tập từ các nguồn tài liệu khác. 
Mặt khác các tác giả cũng lược bỏ 1 số phần đã được trình bày kỹ ở những tài 
liệu thường gặp khác. 

Tập thể tác giả mong được sự góp ý phê bình của đông đảo bạn đọc. 

_ Bộ môn Máy và Thiết bị 
Khoa Công nghệ Hóa Học 
Trường ĐẠI HỌC BÁCH KHOA TP. HCM 
Phân công biên soạn: « 


Chương II và II: KS. Hoàng Minh Nam 
Chương IV: KS.Nguyễn Đình Thọ 
Chuơng V: PGS. PTS.Phạm Văn Bôn 
Chương VI và VII: KS. Vũ Bá Minh 
Chương VIII: PTS. Thái Nguyễn Huy Chí 
Chương IX: PGS. PTS. Võ Thị Ngọc Tươi 
Chương X: PTS Nguyễn Văn Lụa 


CHƯƠNG 1 


BƠM - QUẠT - MẬY NÉN 





NHỮNG CÔNG THỨC TÍNH 


1- Áp lực tổng (toàn phần) khi bơm chạy (hình 1-1) xác định từ phương trình: 
P2 — PỊ 
8 
Ở đây H - Tổng áp suất khi bơm chạy tính theo m cột chất lỏng 


H= +Ho+AH (1.1) 


Pị và pạ - Áp suất trên bề mặt chất lỏng khoảng hút và khoảng đẩy (N/m?), Pa; 
p - Khối lượng riêng của chất lỏng được đẩy đi, kg/mẺ; 

g - Gia tốc rơi tự do, m/sẼ; 

Hệ - Chiều cao hình học đưa chất lỏng lên, m; 





Hình 1.1. Sơ đồ thiết bị bem 


AH - Áp suất mất do khắc phục trở lực trên đường hút và đẩy (kể cả trở lực cục bộ 
›sủa lỏng đi ra khỏi ống dẫn ở khoảng đẩy) mH;O 


Tổng áp suất H khi bơm chạy cũng có thể tính theo phương trình khác. 


2 2 
= Œ)tyy — Œ) 
HẶ-—ẺH— B0 ụ ƑH— 2BC (1.2) 


2g 

Ở đây: pgq - Ấp sẻất trong ống đẩy khi chất lồng xế khỏi bơm, N/ mĩ 

PBc - Áp suất :rong ống hút khi chất lỏng vào bơm, NÑ/mể 

Hì - Rooảng cach thẳng đứng giữa 2 điểm do áp suất Pụ và Pgẹ, m. 

œ„ - Tốc độ của chất lỏng trong ống đẩy m/s. 

œpc- Tốc độ của chất lỏng trong ống hút m/s. 
Nếu tốc độ œ; và œpc xấp xỉ nhau khoảng cách H, nhỏ thì phương trình (1.2) đơn giản 

được: 
=> PH.— PBC 
®§ 


Công thức (1.1) và (1.2) rút từ phương trình Bernoulli được lập lại đối với tiết diện của 
dòng thích hợp. Công thức (1.2) dùng khi thử lại tác dụng của bơm, còn công thức (1.1) áp 
dụng khi thiết kế máy bơm. Ta 


(1.2a) 


2- Công suất cân thiết của bơm làm việc tính theo công thức: 


N=8-H_./Ø8 yựy 
1000; 


Ở đây: Q - Năng suất theo thể tích (cung cấp) của bơm! 


(1.3) 


ø - Khối lượng riêng của chất lỏng, kg/ mŠ 
g - Gia tốc rơi tự do, m Ls 
H - Tổng áp lực khi bơm chạy, tính bằng cột chất lỏng, mH,O 


? - Hiệu suất hứu ích tổng cộng của thiết bị bơm bằng tích số các hiệu suất hứu ích 
sủa bơm ?ạ, hiệu suất truyền ?n và hiệu suất hữu ích chuyển động 7z. 
7 = TìHfìn?g (1.4) 
Để bơm làm việc được an toàn ta lấy công suất 
Ñy«) lớn hơn công thức cần thiết (N) một ít, tính theo 
sông thức (1.3) 


Bảng 1-1 


Ny«t = 8N 


Hệ số an toàn công suất phụ thuộc vào đại lượng 
N (bảng 1-]). 











1) Trong sách giáo khoa về thiết bị bơm và quạt, thể tích cua long (khí) cân cun 


ø cấp ho bơm (quạt) thường 
ký hiệu bằng Q giây trong chương I đại lượng này ký hiệu bàng V giây 


8. Chiều cao hút lý thuyết của bơm pít-tông (hìih 1.2) được xác định theo phương trình: 


Hgẹc < A — h, — 3h, [m] 
Ở đây A - áp suất khí quyển; 


(1.5) 


h, - áp suất hơi bão hòa của chất lỏng hút ở nhiệt độ bơm t; 


3h - tổn thất chiều cao hút, 
gồm tiêu hao năng lượng do sự truyền 
tốc độ cho dong lưu chất lỏng, và khắc 
phục lực ì của chat lông trong ống hút, 
khắc phục lực ma sát và trở lực cục bộ 
trong đường hút, 3h tăng khi tăng số 
vòng quay của bơm. 

Các đại lượng: A, h„, 3h 


- Tính bằng cột chất lỏng cần bơm. 
Áp suất khí quyển A phụ thuộc vào chiều 
cao chỗ đặt bơm sơ-với mặt biển (bảng 
1-2). Áp suất ơi bẩo hòa của chất lỏng 
hút xác định theo nhiệt độ của nó. 

Đối với nước đại lượng h, phụ thuộc 
nhiệt độ theo bảng 1-3. 

Trong thực tế để xác định chiều cao 
hút cho phép (tính.bằng m) khi bơm 
nước bằng bơm pít-tông ta sử dụng theo 
bảng 1-4 [1-1]. 


4. Năng suất cua bơm píttông: 


a) Tác dụng đơn và bơm vi-sai 


Fsn 3 
Qöiay= ?e——.m /S 
giay °®s0 


b) Tác đụng kép: 


2F-fÐsn „3 
Qzia củ Có, EU /s 
ø1Ay v 60 





Hình 1-2 Sơ đồ bơm pít-tông 


(1.6) 


(1.7) 


Ở đây: „ - Hệ số vận chuyển, đại lượng này trung bình là 0,8 + 0,9 


F - Diện tích làm việc (bề mặt tiết diện ngang) của píttông, mẺ. 


sa 8 2 ‹ 3à: 2Ä 2 
f - Diện tích tiết diện của cán pít tông, m 


s - Khoảng chạy của pít tông, m 


n - Số vòng, nghĩa là số lần của một lần chạy lui tới của píttông trong 1 phút, 


víph. 









Chiều cao trên 


E 100 Ị 0e š | Í an | | 
mặt IIMớE biển; Ñ mã 
m 





hị m nước 
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ð. Áp suất và năng suất của bơm ly tâm phụ thuộc lẫn nhau khi số vòng nhất định. 
Đồ thị quan hệ đó gọi là đặc tuyến của bơm. Nếu trên đồ thị đé có hệ thống đường cong 
đặc tuyến của mạng ống (hình 1.3) thì giao điểm của 2 đường cong đã cho gọi là điểm làm 
việc. Điểm này xác định áp lực và năng suất của bơm khi nó làm việc theo hệ thống đã cho. 
Hiệu suất bơm ly tâm thay đổi theo áp lực và năng suất. 


Hm HạO 






Đặc tuyến mạng ống 


Đặc tuyến của bơm 


Q, m3⁄s 


Oa 
Hình 1-3. Đặc tuyến của bơm ly tâm uà mạng lưới (khi n = const) 


Khi thay đổi số vòng của bơm thì năng suất Q, áp lực H và công suất cần thiết N cũng 
thay đổi xác định bằng tỷ lệ sau: 


2 


—= |—— (1.8) 


Bảng 1-4 
Chièu cao hút của bơm pit-tông khi bơm nước. 





Nhiệt độ của nước, °C 





Số vòng quay của bơm 
trong 1 phút 


Chiều cao hút của bơm ly tâm tính theo công thức: 


Hạc < A — hạ — hwạc — hưạp, [m] 


Ở đây A - Áp suất khí quyển 
h, - Ấp suất bão hòa của chất lỏng hút 


hgmc - Sức cản thủy lực của đường hút gồm tổn thất năng lượng tốc độ truyền ởi 


của dòng chất lỏng. 
huap - Số hiệu chỉnh do xâm thực (làm giảm chiều cao hút để tránh sự xâm thực) 
phụ thuộc vào năng suất bơm q(mŠ | giây) và số vòng n(vòng/phút). 


hụag = 0,00128(Qn2) 57 


Các đại lượng A, hụ huạp, hưgpc - tính bằng m cột chất lỏng cần bơm. 
6. Sự làm việc của bơm ly tâm, có thể viết theo phương trình tổng quát không thứ 
nguyên, gồm những chuẩn số đồng dạng sau. 
Chuẩn số năng suất: 
_ _9 
Kạ . —.a 
nD 


Chuẩn số áp suất: 


Chuẩn số công suất: 
N 
2nD” 





lN = 


Chuẩn số Rây-nôn (ly tâm): 


2 
lte„ = ch 
ư 
Trong đó D - Đường kính làm việc của cánh bơm, m 


7. Áp suất tạo thành do quạt gió (1-4) xác định từ phương trình sau: 








` Áp = (P¿— PỊ) + (APgc + App) + _ (1.9) 
về F2 vỆ B 
và Áp = |PcTr.H † E — |?cTr.pc † _ (1.10) 


Ở đây: 

Ap - Áp suất do quạt gió tạo nên, Pa 

PI - Áp suất khí tại miệng hút của quạt, Pa 

Pa - Ấp suất khí tại miệng đẩy của quạt, Pa 
thổi đến, Pa 

APBc và Apn tổn thất áp suất trên đường hút 
và đường đẩy, Pa 

v - Tốc độ của khí ra khỏi hệ (tức tốc độ khí 
tại -hỗ quạt thổi đến) - : 

PCT.H và PcrBc - Áp suất thủy tĩnh đọc được 
trực tiếp khi ra khỏi quạt và khi vào quạt. 

vH và vạc - Tốc độ của khí trong ống đẩy và 

ống hút m/s. 





p - Khối lượng riêng của khí, kg/ mổ 


Phương trình (1.9) giống phương trình (1.1) 
ối với bơm. Phương trình (1.10) giống phương trình (1.2) đối với bơm. Nếu quạt gió thổi 
hông phải không khí mà là khí khác có khối lượng riêng khác với không khí xung quanh 
1ì vế bên phải của phương trình (1-9) thêm vào đại lượng: 


Ap=(ø— Øa)8.z, (mH;O) 


Hình 1-4. Sơ đồ thiết bị quạt gió 


Ở đây: z - Hiệu số chiều cao chỗ hút và đẩy, m; , 


Công suất tiêu hao cần cho thiết bị quạt gió tính theo công thức: 


N=8:ÂP, rự 
1000; 





(1.11) 


Ở đây Q - Năng suất của quạt gió m”/s 
Ap - Áp suất do quạt gió tạo nên Pa 
; - Hệ số hữu ích tổng cộng của quạt gió, bằng: 


??B - 7n -7g [công thức (1-4)] 


TÔ 


8. Cũng như đối với bơm ly tâm, 
đường đặc tuyến của quạt Ìy tâm cứng 
thay đổi vị trí khi thay đổi vòng quay. 

Khi đó sự phụ thuộc giữa các 
thông số mới và cũ của quạt ly tâm 
được xác định bằng công thức (1-8). 
Trên hình 1-5 trình bày các đường đặc 
tuyến của quạt ly tâm khi số vòng 
khác nhau. Sự làm việc của quạt ly 
tâm cũng có thể viết theo dạng chuẩn 
số tổng quát như của bơm ly tâm. 





9. Đại lượng công lý thuyết hao 
phí cho máy nên l1 cấp khi nén đoạn 
nhiệt (đẳng entrôpi) 1 kg khí có thể 
tính theo công thức: 


~— ~— 


k—1 
k 
Pa 
Laa = ———Ø1VI| |— — Ì 
— Đị 
k—1 
k 
=_k mm||?2 =1 = (1.12) 
k—l1 Đìị 
- hoặc theo công thức: 
Lạa = (lạ — Ì), JÍkg (1.13) 


Nhiệt độ sau khi nén đoạn nhiệt được xác định bằng phương trình: 


Tạ _ |P2 ' (1.14) 
Tụ ĐỊ 


Trong công thức đó: 


h - 
k - Chỉ sế đoạn nhiệt, bằng tỷ số k2 
Cụ 


P¡ và pạ - Ấp suất đầu và cuối của khí, Pa 


vị - Thể tích riêng của khí ở điều kiện ban đầu tức ở áp suất Pị, và nhiệt độ Tìị 


mề / kg 
¡¡ và i„ - Hàm nhiệt của khí lúc đầu và cuối, J/kg. 
RE - Hằng số của khí bằng 1ˆ J/kg. "K 
M 
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M - Khối lượng phân tử của khí. 
Công suất cần dùng cho động cơ của máy nén một cấp nén GŒ kg khí trong 1 giờ từ áp 
suất đầu pạ, đến áp suất cuối pạ tính theo công thức. 
GL G(i —i 
=  _ GữI Ti) ,  (KW) (1.15) 
3600.1000; 3600. 1000; 
Ở đây: „ - Tổng hiệu suất của máy nén 


10. Năng suất của máy nén pít tông tác dụng đơn xác định theo phương trình: 


QE=2T:7 1, mổya (1.16) 
60 


Ở đây: A - Hệ số truyền 
F - Tiết điện pít tông, mF 
s - Chiều dài khoảng chạy của pít tông, m 
n - Số vòng trong 1 phút 
Hệ số truyền: 2 = (0,8 + 0,9B)Â, 
Ở đây: Ào hiệu suất thể tích của máy nén. 


1. 


Tra 
4=1<=l | =-i (1.17) 
Pì l 
Ở đây: £„ - Tỷ số thể tích khoảng có hại của xy lanh với thể tích theo bước pít tông. 
ph: m - Chỉ số pôlytrốp (đa biến) giãn nở của khí nén còn lại trong khoảng có hại. 


11. Công lý thuyết dùng trong máy nén nhiều cấp khi nén đoạn nhiệt 1 kg, khi từ áp 
suất đầu pị đến áp suất cuối p¿ xác định theo công thức: 











k~-l 
kn 
k PKOH 
7 Laa = npỊVỊ———— = 
k-—]1 Đì 
k~1 
kn 
=nRTm._k_ ||Pxon — 1|, (J/kg) (1.18) 
k— IỊ| Pì 
hay theo công thức: 
La ¬ (Ai + Aia hoc Ain), J/kg (1.19) 


Ở đây n - Số bậc nén 
Aii, Aia... - Hiệu số hàm nhiệt của khí đối với 1, 2... bậc [công thức (1.13)]. Công suất 
:ần dùng của máy nén nhiều bậc tính theo công thức (1.15). 
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Đối với máy nén không khí thường hay dùng phương trình gần đúng: 





P 
1,696RT,.In—” 
1,69G. Lụ„ Hì 
} TH Ưu. .nie 1 ọh TẾ (1.20) 
3600 x 1000 3600 x 1000 


Ở đây 1,69 - Hệ số thực tế của thiết bị tính đến sự khác nhau của quá trình nén thực 
tế với nén đẳng nhiệt. 
Năng suất của máy nén pít tông nhiều bậc được xác định bằng năng suất của cấp thứ nhất. 
Nếu bỏ qua tổn thất áp suất giữa các bậc thì bậc nén n có thể tính gần đứng theo 
phương trình: 
x"= PKOH 
Pị 





(1.21) 
Từ đó: 
_ ]#PgoH — Ì8ØPI 
n=——— 


lgx 
„ Ơ đây x - Độ nén trong Ì cấp. 


NHỮNG THÍ DỤ 


Thí dụ 1.1 - Áp kế trên ống đẩy từ bơm ra [xem hình (1-1)] chỉ 3,8 atm và bơm được 
12 mỂ nước trong một phút. Chân không kế trên ống hút vào bơm chỉ 21 cm Hg, khoảng 


cách thẳng đứng giứa chân không kế và áp kế 410 mm. Đường kính của ống hút 350 mm, 
của ống đẩy 300 mm. Xác định cột áp của bơm sinh ra. 





Giải: 
Áp dụng công thức (1.2) 
Tếc độ của nước trong ống hút: 
=.- = 9,08 m/s- 
60. 0,785. 0,387 
Tếc độ của nước trong ống đẩy: 
2 
VH = =5 = 2,83 m/S: 


60.. 0,786. 0,3” 
Áp suất trong ống đẩy: 
Pu = 3.8atm + 1 atm = 4.8 atm = 48 mH,O 
Áp suất trong ống hút: 
pạc = 760 - 210 = 550 mm Hg ~ 7,236 mHzO 


Áp suất của bơm tạo ra: 


H=48 - 7,236 + 0441 + 285 - 2,08) _ 
2.9,81 
= 40,764 + 0,41 + 0,19 = 41,364 m cột nước 


Thí dụ 1.2 - Một bơm pít tông chạy 150 vòng/phút, cần bơm nước nóng ở nhiệt độ 
60°. Sơ bộ thấy rằng tổn thất năng lượng do quan tính và sức cản thủy lực trên đường hút 
là 6,õ mH;O. Áp suất trung bình của khí quyển ở chỗ đặt bơm là 736 mmHg. Cần đặt bơm 
cao bao nhiêu so với mặt nước. 


Giải: 
Đại lượng A — k, — 2;h [công thức (1-ð)] trong trường hợp này là: 
136. 15,6 __ 202 6,5 = 1,48m 
1000 


Ở đây h, = 2,02 m tra từ bảng 2-3. 


Do đó chiều cao hút lý thuyết của bơm không thể lớn hơn 1,48. Thực tế theo số liệu 
bảng 1-4 chiều cao hút trong trường hợp này (n 
phải đặt dưới mặt chất lỏng (“đổ xuống”). 


= 150 v/phút) bằng không nghĩa là bơm 


Thí dụ 1.3 - Bơm pít tông tác dụng kép (hình 1-6) chuyển được 22.800 lít chất lỏng 
trong 1 giờ. Số vòng quay của bơm 64 v/phút, đường kính pít tông 125 mm, đường kính cán 
pít tông 35 mm, bán kính tay quay 136 mm. Xác định hiệu suất của bơm. 





Hình 16 (Cho thí dụ 1.3) 
Giải: 
Thể tích mà pít tông đẩy được sau 1 vòng: 


(2F — f)s = (2. 0,785. 0,128” — 0,785. 0,0382)0,272 = 0,00637 mŠ. 
Ở đây 0,272 m - Chiều dài khoảng chạy của pít tông bằng 2 lần bán kính tay quay. 


14 


Năng suất lý thuyết của bơm khi quay 65 vòng/phút: 
0,00637 x 65 = 0,413 mŸ/phút 

Năng suất thực tế: 
22,8 
60. 

Do đó hiệu suất của bơm: 


= 0,38 m/phút 





Thí dụ 1.4 - Một bơm pít tông tác dụng đơn (xem hình 1-2) đường kính của pít tông 
160 mm, khoảng chạy của pít tông 200 mm, cần bơm 430 lít/phút, chất lỏng có tỷ trọng 
T 


0,93 chứa ở trong thiết bị có áp suất 3,2 kg/cm”, áp suất trong thùng chứa chất lỏng khi 
bơm ra là áp suất khí quyển. Chiều cao bơm nước lên là 19,5 m. Tổng tổn thất áp suất theo 
đường hút 1,7 m, theo đường đẩy là 8,6 m. Hỏi số vòng quay của bơm và công suất của mô 
tơ là bao nhiêu nếu chọn hệ số truyền của bơm 0,85 và hiệu suất của bơm 0,8 và hệ số 
truyền động của động cơ điện 0,95. 


Giải: 


Từ công thức: Q.p =?y.F..sn ta tìm được: 


- Sạn 
?yÈS 
Trong trường hợp của ta: 
Qạụ = -*Ö2. = 0,43 mỂ/phút 
1000 


E = 0,785. 0,162 = 0,0201m^ 


... 


= Mix = 126 Vòng/phút 


ˆ 0,85. 0,0201. 0,2 

Áp suất do bơm tạo ra được xác định theo công thức (1-1) 

_ 3,2. 10000 
930 

Công suất cần thiết cho động cơ điện của máy bơm, tính theo công thức (1.3) 


H + 19,5 + 10,3 = 64,2m 


NW= 0,43.930.64,2.9,81 _ 5,82 KW 
60. 1000. 0,72 
Ở đây 0,72 - Tổng hiệu suất của bơm bằng: 
?'Ð!za = 0,8. 0,95. 0,95 = 0,72 
Tương ứng với số liệu ở bảng 1-1 cân động cơ có công suất (dự trứ theo quá tải): 
5,82. 1,17 = 6,8 KW 
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Thí dụ 1.5 - Một bơm ly tâm khi thử lại với số vòng trong một phút là 1200 có các 
số liệu sau: 


Qtít/s 0 10,8 21,2 29,8 40,1 51,1 
H,m 23,5 25,8 25,4 22,1 17,3 11,9 
N, kW 5,16 7,87 10,1 11,3 12,0 18,5 


Dung dịch bơm ởi có tỷ trọng 1,12. Xác định hiệu, suất của bơm cho mỗi năng suất và 
vẽ đồ thị đặc tuyến của bơm. 


Giải: 


Hiệu suất của bơm xác định theo phương trình: 


Ms QgiayH„E 
1000; 
từ đó 7= SgayHsB 
1000N 


Theo công thức đó ta tính các giá trị của hiệu suất của bơm như sau: 


Qtít/s 0 10,8 21,2 29,8 40,4 51,1 
fỊ-.. 0 0,39 0,587 0,643 0,637 0,36 


Đường đặc tuyến thể hiện ở hình 1-7. 


Thí dụ 1.6 - Cần cung cấp 115 ma /giờ dung dịch có tỷ trọng 1,12 từ một thùng trong 
thiết bị lên độ cao 10,8 m, kể từ mặt cbất lỏng trong thùng. Áp suất trong thiết bị 0,4 ati, 
áp suất trong thùng là áp suất khí quyển. Đường kính của ống dẫn 140 x 4,5 mm, chiều dài 
của nó (chiều dài thực cộng với chiều dài tương đương của trở lực cục bộ) 140 m. Có thể 


" 


dùng bơm ly tâm ở ví dụ trước nếu hệ số ma sát ở trong ống dẫn 2 = 0,03. 


Giải: 
Xác định áp suất cần thiết cho bơm. 
Tốc độ của chất lỏng: 
œ=_—_ Hỗ  =2,/37m/s 
3600. 0,785. 0,134 
Áp suất động học: 
2 
bhuụ„=—= 37 = 0,286m 
2g 2.9,81 


Tổn thất áp suất do ma sát và trở lực cục bộ: 


2(U+LL 
hịp + M.C = hà »gliiễnn.2 TT. - 009.120. 0,286 = 9,16m 
d 0,131 
Toàn bộ áp suất cần thiết của bơm tính theo công thức (1-1) 


1r = 04-1000) „ 108 + 9,16 + 0,286 = 23,8m 
1120 
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Năng suất cần thiết của bơm. 


= 115. 1000 
3600 


Sử dụng hình 1-7 ta thấy rằng điểm A có tọa độ 
Q= 32 1it/s, H = 23,8 m nằm trên đường có đặc tuyến 
của bơm và do đó khi bơm có n = 1200 vòng/phút 
không đáp ứng được năng suất cần thiết (H = 23,8 m 
bơm có thể cho được 26 lít/s). Nhưng nếu tăng số vòng 
quay lên một tí thì có lợi hơn: 


= 32 lít/s 





` DI ME EE. NHN: 
Dùng hệ thức (1.8): t, dm 3⁄4 
2 
Q¡ị nị Hị _ IRỊ 
n H n 
% ? : š Hình 1.7 


Có thể chọn số vòng quay mới của bơm nạ. 


Nếu giả dụ n¿ = 1260 v/phút, và tính với số liệu của ví dụ 5 theo công thức (1.8) với. 
số vòng quay mới đó thì tà được kết quả sau (bảng 1-5). 






nạ = 1200 
———]† 
| na = 1280 


_ Theo số liệu bằng 1-5 đường cong đặc tuyến của bơm khi nạ = 1260 v/phút (hình 1-8), 


ta thấy khi đó số vòng của bơm có thể đáp ứng được năng suất cần thiết (32 1/s) và áp lực 
(23,8 m). Công suất cần thiết cho bơm theo số vòng quay mới tính theo công thức:Công suất 










3 
cũng có thể tính theo công thức N= Nh chọn giá trị N theo đồ thị (hình 1-7) 
1200 " 
Ne Q„;ayHog 
1000p 


Tính gân đúng thì hiệu suất của bơm không thay đổi) 


Giá trị của nó lấy theo số liệu của ví dụ ð, trong đó tìm đối với Q = 30 + 40 lit/giây, 
hiệu suất của bơm z; ~= 0,64. Công suất cần thiết của bơm khi n = 1260 vòng/phút: 


NĂ=32: 1120. 23,8. 9,81 
1000. 1000. 0,64 


= 13,1 Kø 


1260 


3 
Công suất cũng có thể tính theo công thức Ñ =N¡ mm) chọn giá trị N\ theo đồ thị (hình 1-7) 
1200 
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Hình 1-8 ` ` Hình 1.9 
(Cho thí dụ 1.6) (Cho thí dụ 1.7) 


Thí dụ 1.7 - Xác định hiệu suất của bơm răng khía (hình 1-9) làm việc với 440 vòng/phút. 
Số răng 12. Chiều rộng của răng 42 ram. Tiết diện của răng kể cả vòng giới hạn ngoài của 
răng 960 mmỀ. Năng suất bơm 312 lít/phút. 
Giải: 


Năng suất của bơm răng khía xác định theo công thức: 





Q=n2fb2" mộ; 


vụ 
Ở đây 7y - Hiệu suất của bơm 
f - Diện tích của tiết diện răng, giới hạn bởi chu vi vòng chia, mˆ 
b - Chiều rộng của răng, m ` : 
z - Số răng trên bánh răng 
'n - Số vòng trong 1 phút. 
Năng suất lý thuyết trong trường hợp này: 


Q, = 2Êb.zn _ 2. 0,00096. 0,042. 12. 140 _ 0 000g mŠ / s 


Năng suất thực tế: 


= 0,0052mỞ/s 


Q = 312 lít / phút = 312- 9.901 
60 


Do đó hiệu suất: 


Q„ 0,00708 


Thí dụ 1.8 - Xác định độ chân không (bỏ qua tổn thất), độ chân không đó có thể tạo 
ra từ tỉa nước trong phòng A của bơm (hình 1-10). Áp suất ra khỏi máy giảm xuống áp suất 
khí quyển, tốc độ của tia nước ở chỗ đó 2,7 m/giây. Đường kính của tia ở tiết diện I là 
23 mm, tiết diện II là 50 mm. 


Giải: 


Viết phương trình Bec-nu-li bỏ qua tổn thất đối với tiết diện của tia ở I và II. 
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p v2 p v2 
bì 
mx+ + l=z + 2+ TP - 
08 238 8 28 = 


Khi bơm đặt nằm ngang: Z¡ = zs 


2 
f 
Sau đó ta có: vị =-2; vạ= | | .9,7= 12,8 m/s 
f 23 


Từ phương trình Bec-nu-li ta tìm được: Xu 
2 2 
Vo — V cac: 
p=pạ+ C2 — YẼ — 76g.133g+ 27 = 128” 1ooo ga 
2g 2.9,81 
- = 101300 - 78300 = 23.000 Pa : 


Độ chân không lý thuyết như vậy là 401.300 - 25.000 
: 9,8110° 
Thí dụ”1.9 - Một bơm bằng tia nước (hình 1-10) 
bơm được 7,8 m/giờ chất lỏng có tỷ trọng 1,02 lên độ 
cao H = 4 m. Lưu lượng của nước khi đó là 9,6 


= 0,8ati = 80 kPa 


mỀ/ giờ Áp lực làm việc của nước trước bơm 
Hp = 22m. Xác định hiệu suất của bơm tia nước. 


Giải: 
Năng suất làm việc có ích của bơm (công suất) 


7,8. 1020. 4 
3600 
Công suất tiêu hao của bơm: 


= 86,7W 


N = 9,6.1000.9,8122 — 4) 
3600 


Do đó hiệu suất của bơm tia nước 


=4/71W 





_ 86,7 
471 


D) . 100 = 18,4% 


Hình 1-10 (Cho thí dụ 1.8, 1.9) 

Thí dụ 1.10 - Xác định áp suất tạo ra trong quạt gió (xem hình 1-1) để cấp khí Nitơ 
(o = 1,2 kg/ mỀ) từ bình chứa khí vào thiết bị, áp suất dư trong bình chứa khí là 60 mm cột 
nước, trong thiết bị là 74 mm cột nước. Tổn thất thẻo đường hút là 19 mm, theo đường đẩy 
là 35 mm nước. 


Tốc độ của khí Nitơ trong ống đẩy 11,2 m/s 
Giải: 
Áp suất tạo ra ở trong quạt gió tính theo công thức (1.9) 


Hiệu số áp lực ở chỗ đẩy và hút: 
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Pa — Pị = 74 — 60 = 14 mmHO 


Tổng số tổn thất theo ống hút và ống đẩy: 


Áp lực động học khi ra khỏi ống: 


œ2 .pg _ 11,2”. 1,2.9.81 _ 7 7 mmnH,O 
2g 2.9,81 








Áp lực tạo thành của quạt máy: 
Ap = 14 + ð4 + 7,7 = 76 mmH;O 
- Thí dụ 1.11 - Trong ống hút trước quạt ly tâm có độ chân không 15,8 mm nước, áp 
vế ở ống đẩy sau quạt chỉ áp suất 20,7 mm cột nước. Lưu lượng kế chỉ lượng không khí là 
3700 mn`/giỜ. Ống hút và ống đẩy có đường kính như nhau. Số vòng trong 1 phút là 960. 
Quạt có công suất là 0,77 kW. 


Xác định áp suất tạo ra trong quạt và hiệu suất của quạt. Năng suất của quạt thay đổi 


thế nào nếu tăng số vòng quay đến 1150 v/ph và công suất tiêu hao ứng với số-vòng quay 
mới là bao nhiêu? - 
Giải: 
Áp lực tạo ra trong quạt tìm theo phương trình (1.10). Như vậy ống hút và đẩy có. 
cùng đường kính nên áp lực động học như nhau. Khi đó: 
ÁP = Pcra — Pcr,s = 20,7 — (—15,8) = 36,5.10  mHạO 


Năng suất của quạt trong Ì giây 


mẽ =l/0ðàc /E 2/7¿ È. 


Công suất lý thuyết 


r3 
- 1,02. 36,B.4.10 ' 1000.9,81 _ 0,368 KW 


Nụ 
1000 


Hiệu suất của quạt: 


Năng suất của quạt khi nạ = 1150 vòng/phút xác định theo công thức (2-8) 


n 
Q; = Qị¡. "2= 3700. 115 = 4430 m” /h 
nị 960 - 
Công thức tiêu hao khi có số vòng quay mới: 
3 


3 

" 

Nu=Ny.| 2| =o,77.|115“| =1,33KW 
n"Ị 960 
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Thí dụ 1.12 - Khi thử lại quạt gió ly tâm với số vòng quay trong l1 phút n = 1140 ta 
được các số liệu sau: 


Q,mŸ/giờ 100 373 700 1000 1600 2000 
Ap,mmH;O 45,8 43,2 44,0 43,5 39,5 32,2 
Quạt đó cung cấp lưu lượng bao nhiêu khi làm việc trong vài hệ thống đường ống (với 
số vòng quay như khi thử lại) nếu tính sức cản của hệ thống đường ống khi lưu lượng quạt 
là 1350 m /giờ ta được các đại lượng tổn thất áp suất sau: 
APp.y = 8,7 mm nước 
ẤPtp + APme = 29.4 mmHO 
Hiệu số áp suất trong khoảng hút và khoảng đẩy cho việc tính toán của hệ là: 
APgon = Pa T— Pi= l3 mmH;O 
Giải: 
Để giải bài này cân tìm điểm làm việc tức 
là giao điểm đường đặc tuyến của quạt và hệ 
thống. 
Đường đặc tuyến của hệ biểu thị bằng 
đường pa-ra-bôn theo phương trình: 


Ap =aQf+b 





Số hạng thứ nhất của bên phải (aq? bao cm"... sẽ. 
*^ ^* A+ cá ^“ ¬ 0 i0 @00 1200 I600 7002 
gồm tổn thất áp suất Apcw † AP¿p + APmc và 


¬ - để 4, 1⁄4 
thay đổi tỷ lệ với bình phương của lưu lượng, ' 


còn số hạng thứ hai tb) không phụ thuộc vào 
lưu lượng và thể hiện hiệu suất trong khoảng 
đẩy và hút nghĩa là Ap,u„m; a - hệ số. 


Hình 1-11 
(Cho thí dụ 1.12) 
Tính theo số liệu một vài điểm của pa-ra-bôn (bảng 1-6) 
Mô tả lên đồ thị chung thình 1-11) các đường đặc tuyến của quạt theo số liệu thí nghiệm 
và đặc tuyến của hệ theo các điểm tính được. Giao điểm của -hai đặc tuyến chỉ rõ rằng khi 


Ề s- A2 tử z m R ' * ^Z 3, .- 4 : 
làm việc theo điều kiện đã cho ở trên, hệ quạt máy cung Cấp 1170 m /giờ không khí. 


Bảng 1-6 
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Thí dụ 1.13 - 5o sánh công tiêu hao lý thuyết khi nén 1 mà không khí từ 1 ata. a) đến 
1,1 ata và b) đến ð ata. 


Tính công tiêu hao ấy theo công thức của nhiệt động học đối với đoạn nhiệt, và tính 
theo công thức thủy lực học (coi như không khí không bị nén). 


Giải 
a) pị = 9.81.1Ø' Pa; pạ = 10,8.10' Pa 


Theo công thức (1.12) công nén 1 m” khí ở trong máy nén (ở điều kiện hút) ta có: 


L„g= Đi ke -1|,J/mẺ 


Kế. Đị 


Đối với không khí k = 1,4 (bảng 1.4) khi đó ÌP;= 5 


L„y = 9.81,10'|1.192 — 1 
0,1 K 


= 95201/m` 
Tính theo công thức thủy lực học: 
L„=@.Ap P›= L1 


Khi cho Ap = 10,810 — 9,81.10 = 9,9.10” Pa 





Lụ = 1.9,9.10° = 99007 / mỶ 


b) pị = 9,81L.10Ÿ Pa; pạ = 49,1.10' Pa 


Hình 1.12 
(Cho thí dụ 1.13) 


Theo công thức nhiệt động học: 


Ty SẺ TÚ: sạ - ì = 201.000 /m” 
0,4 


Theo công thức thủy lực học: 


k 


Ap = 499.10 — 9,81.10' = 39,3.10” Pa 
dL,, = 1..39,3.10' = 393000 J / m 


So sánh 2 trường hợp a và b, ta thấy rằng trong trường hợp thứ nhất nhúng kết quả 


tính được theo công thức nhiệt động và thủy lực sai nhau 3%. Trường hợp ấy t.< 1,1 
Đị 
phù hợp với tỉ số nén giới hạn của không khí bằng quạt gió. Với các loại quạt gió khi tính 


(1) Bởi vì hiệu số của hai đại lượng ở trong dấu móc rất bé nên ở đây ta không tính theo thước tính được, vì 


độ chính xác trong trường hợp này thước tính không thể đạt dược. 
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công suất tiêu hao ta tính như ở trèn, theo công thức thủy lực học. 


Trong trường hợp thứ hai c = B| phù hợp với sự nén không khí bằng máy nén, các 
Si 
kết quả thu được theo công thức nén đoạn nhiệt và theo công thức thủy lực sai số tới 100%. 
Để tính công suất tiêu hao của máy nén thường dùng các công thức nhiệt động (1-12) và 
(1-13). 

Trên biểu đồ chỉ tiêu lý thuyết của máy nén pít tông ta thấy rằng diện tích abce (là 
công tiêu hao nén đoạn nhiệt khi pạ = 1,1 ata) xấp xỉ bằng diện tích abde nhưng diện tích 
afge (đối với pạ = 5 ata) thì khác rất xa diện tích afhe. 


Thí dụ 1. 14 - Xác định công suất tiêu hao cho máy nén pít tông một cấp để nén 460 


m⁄h amoniac (ở 0° và 760 ramHg) từ 2,5 đến 12 ata. Nhiệt độ đầu (—10” . hiệu suất máy 
nén 0,7. Xác định nhiệt độ amoniac sau khi nén 


Giải: 
Ta xác định công lý thuyết của máy nén theo công thức (1-12) khi nén đoạn nhiệt. 
Đối với amoniac theo bảng 1.4 ta có: k = 1,29 


R = 5310 ~ 489J/kg. °K 
17 
cá 
1,29 
L„„= 2°, 4s9.263| |12 ~ 1| = 240000 J/kg 
0,29 2,5 


Cũng tìm trị số trên, bây giờ ta tính theo công thức (1-13). Theo biểu đồ T-s của amoniac 
(phụ lục 30) đối với điểm ], ta tìm được tị = —10°C, pị = 2,ð ata, Hị = 1440 hJ/kg. Xuất 


phát từ điểm đó kẻ đường thẳng góc (s = const) cắt đường đẳng áp pạ = 12 ata, ta được 
điểm 2, từ đó có i¿ = 1673 KJ/kg. Do đó, theo công thức (1-13): 


Lụy„ = 1673 — 1440 = 233 KJ/kg 


^ 


Xấp xỉ với kết quả tìm ở trên (sai số khoảng 3%) 
Lưu lượng khối lượng amôniac: 
G = 460 x 0,76 = 350 kg/h 


Ở đây 0,76 là tỉ trọng amoniac ở điều kiện thường 


Công suất máy nén tiêu hao tính theo công thức (1.15) 


N= 350. 240000 


———————= 33.4kwW 
3600. 1000. 0,7 


Nhiệt độ sau khi nén tính theo công thức 4) 
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0,29 
T; = 263|-12 | "29 = 374°K = 101°C 
25 
Nếu xác định được nhiệt độ này, ta theo đồ thị T - § gián tiếp tìm được điểm 2: 


tạ " 104°C 





Thí dụ 1.15 - Cần lấy không khí nén ở áp suất 4,5 ata với lưu lượng 80 kgíh. Với yêu 
cầu này có thể dùng máy nén pít tông một cấp tác dụng đơn có đường kính xi-lanh 180 mm, 
chiều dài quãng đường đi của pít tông 200 mm và chạy với 240 vòng/phút được không? 
Khoảng hại gồm 5% thể tích theo pít tông. Chỉ số đa biến về giãn nở có thể coi bằng 1,2õ. 
Giải: 
The‹ công thức (1.16) ta xác định năng suất của máy nén. Bước đầu ta sẽ cần tìm hiệu 
suất thẻ tịch của máy nén Ä 
Theo phương trình (1-17) 
ï s“;fe 0.0s|4,øU22 = )) = 0,854 
Lấy hệ số truyên: 
À4 = 0,852, = 0,85. 0,854 = 0,725 


Năng suất của máy nén: 


Q= 0,725. 0,18”. 3,14. 0,2. 240 _ 0 0147mŠ 
4.60 


/S 


tức là 0,0147.. 3600 = 53 m giờ 
Coi máy nén hút không khí ngoài trời với nhiệt 
độ 20°C, có khối lượng riêng 1,2 kg/m”, ta được năng 
suất của máy nén. 
53. 1,2 = 63,6 kgíh 
Như vậy, máy nén không đáp ứng được theo 
năng suất cần thiết (80 kg/h). Tuy nhiên, nếu dùng 


máy nén ấy có thể đạt được năng suất khối lượng 
như thế nếu: 





Hình 1.13 
(Cho thí dụ 1.15) 


1) Tăng số vòng quay của máy nén từ 240 tới 
-8Ö_ x 240 = 302 vòng/phút. 
63,6 

2) Dùng máy nén nhưng thêm quạt gió có thể nén không khí từ áp lực thường tới áp 
lực bằng se = 1/26 ata, và với áp lực này đủ cung cấp không khí cho việc hút (hình 1-13). 


Trong cả hai trường hợp riêng biệt sự tính toán phải kiểm tra động lực của máy nén. 


Thí dụ 1.16. Một máy nón pít tông một cấp dùng để nén mê-tan. Khoảng hại gôm 8,52 
của thể tích pít tông đi được. Có kế đến quá trình giãn nở của không khí nên từ khoảng 
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hại bằng đoạn nhiệt, xác định xem ở áp lực dây giới hạn nào thì năng suất máy nón bằng 
không. Hút ở áp lực thường. 
Giải: 


Năng suất máy nén bằng không khi hiệu suất thể tích bằng không, nghĩa là khi đó: 


Đa 
Pị 


4¿=l—ss 


Theo điều kiện sự giãn nở khí ở khoảng hại ta coi là đoạn nhiệt, nghĩa là đáng lẽ dùng 
chỉ số đa biến m thì ta dùng chỉ số đoạn nhiệt k, đối với mêtan bằng 1,31 (bảng 4) khoảng 
hại so = 0,085. Ấp lực hút pị = lata : 


Khi đó: 1-— 0,a5[pz"”! = ) =0 


Từ phương trình này ta có DĐ = 12,8 


Như vậy năng suất máy nén sẽ bằng không, khi áp suất đẩy bằng 28 ata. 


Thí dụ 1.17. So sánh nhiệt độ sau khi nén, 


công tiêu hao lý thuyết và trị số hiệu suất 
thê tích nén không khí từ 1 đến 9 ata: a) của m 


áy nén pít tông đơn cấp: b) của máy nén 2 
cấp, có làm lạnh trung gian giữa các cấp. Nhiệt độ đầu của không khí và nhiệt độ không 
khí sau khi làm lạnh 20°. Thể tích khoảng hại bằng 8Z thể tích pít tông đi được. 


Giải: 
“a) Nón một cấp: 
Nhiệt độ sau khi nén xác định theo công thức (1.14) với không khí k = 1,4 (bang 4) 
T; = 293. 9°“/ !“ = 293. 1,88 = 551°K = 278°C 
Công tiêu hao lý thuyết theo công thức (1.12) với không khí theo (bảng 1-5) ta xác định 


R = 8310/29 = 287 J/kg .°K 


LL„ = vn .287. 293(1,88 — 1) = 2600001/kg 


Hiệu suất thể tích của máy nén tính theo phương trình (1.17) khi coi sự giãn nở không 
khí từ khoảng hai được tiến hành theo đoạn nhiệt: 


Â„= 1e 0,08(912% ° 1) ~ 0,7. 

b) Nén hai cấp 

Mức nén ở mỗi cấp ta tìm theo phương trình (1.21) 
bì ` 
x =9 

Từ đó x= 3. 


Nhiệt độ sau khi nén ở mỗi cấp: 
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Tạ = 293. 30^°* = 293. 1,37 = 402°K = 129° 


Công tiêu hao lý thuyết ở cả hai cấp tính theo công thức (1.18) 


L„„ = 2. 287. 293. 1:4 (1,ag!? - ) = 218000J/kg 
0,4 


, 


PKOH 
PỊ 


Ởdây 1,88= 





Hiệu suất thể tích: 
N 0,08(314 = 1) = 0,905 


Ta so sánh nhứng kết quả thu được đối với việc nén đơn cấp và hai cấp: 


Đặc tính Nén một cấp Nén hai cấp 
Nhiệt độ sau khi nén To, °C 278 129 
Công tiêu hao lý thuyết Lạø J/kg 260.000 218.000 


Hiệu suất thể tích Z2 0,7 0,905 


Sự so sánh ở trên thấy rằng nén hai cấp ưu việt hơn nén một cấp. Về tỷ s 


lại càng lớn, thể hiện tính ưu việt của nén đa cấp. 


_ Thí dụ 1.18. Một máy nén phải cung cấp 210 mˆ/h mêtan (coi như ở 0°C và 760 


mmHg) nén tới áp lực 5ð ata, áp lực ban đầu là áp suất thường, nhiệt độ đầu 18°C. Xác 
định: a) Số cấp nén và sự phân bố áp lực ở mỗi cấp. b) Công suất tiêu hao,.lấy hiệu suất 
máy nén bằng 0,7. c) Lượng nước tiêu hao vào các thiết bị làm lạnh của máy nén khi nhiệt 


độ nước tăng 10°C 


Giải: 


a) Mức độ nén cho phép trong mỗi cấp là 4. 





Hình 1.14 (cho thí dụ 1.18) 
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n=Ì#55~2,90~3 
lg4 
Bỏ qua tổn thất áp suất giữa các cấp, ta xác định mức độ nén ở mỗi cấp của máy nén 
3 cấp (hình 1.14) 


x= XB5 =3,8 


Như vậy, sự phân bố áp lực gần đúng ở các cấp là: 


Cấp PH PROH ` 
l 1 3,8 
I 3,8 14,45 

II 14,15 55 


b) Công tiêu hao lý thuyết xác định theo công thức (1-18). Đối với metan, theo bảng 4 
ta CÓ: : 
_ k=ll 
—--Ñ =Z510/16 = ð19 J/kg.K 
pạ = 0,72 kg/ mẺ (ở 0°C và 760 mmHg) 
Coi rằng các thiết bị làm lạnh mêtan ở trung gian làm lạnh được tới 30°C, ta có: 


Lự„ = 3.õ19. TC nhài S= )) = 746000J/Ñg 


0,31 
Công suất tiêu hao tính theo công thức (2-15), 


N = 210-0,72. 746000 _ ¿+ gưg 
3600. 1000. 0,7 - , 


_ e) Để xác định lượng nước tiêu hao vào các 
thiết bị làm lạnh của máy nén, ta tìm nhiệt độ sau 
khi nén ở các cấp II và III. Cũng như trên ta coi 
rằng các thiết bị làm lạnh trung gian sau cấp I và 
II, mê-tan được làm lạnh tới 303°K (hình 1-15). 


Ở xi-lanh cấp I của máy nén, nhiệt độ sau khi 
nén thấp hơn mệt chút (điểm 2) bởi vì ở cấp Ï 
mêtan khi hút vào không phải ở 30? mà là ở 
18°C. Theo phương trình (1-14). 





T; = 303. 3,8591/ bê 


= 416°K = 143C 


Một cách gần đúng ta coi tỷ nhiệt mê-tan Ở 
áp lực 3,8; 14,45 và 55 ata, như nhau và bằng 2,22 
KJ / kg°K (bảng 1.4) ta tính ở thiết bị làm lạnh của Hình 1.15 (Cho thí dụ 1.18) 
máy nén (sau cấp I, II và II) nước được làm lạnh tỏa ra một lượng nhiệt: 


Q=3.210. 0.72. 2/2210”. (113 — 30) / 3600 = 31700 W 
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Cũng lượng nhiệt ấy có thể tính bàng cách khác và có lượng nhiệt, tương đương với 


công nén: 
- 746000. 210. 0,72 _ +1aoow 
3600 


Khi đun nước nóng đến 10”, lượng nước tiêu hao là: 





Q=Lu„V 


sC Q _ 31700 _ozg6kg/s 
c(t¿ — ft 41910°10 
hay W5 2,71m Ẻ/m 


1000 
Thí dụ 1.19 - Cân một thiết bị phân ly không khí cung cấp 230 mŠ không khí trong 
một phút (ở những điều kiện hút) dưới áp lực 6 ata. Máy nén cần chọn loại nào? 
Giải: 
Ở áp lực đã cho có thể dùng máy nén pít tông hay máy nén tuốc-bin. Để giải quyết 
vấn đề nên dùng loại máy nào, ta dùng biểu đồ chỉ dẫn trên hình 1-16 [15]. Theo biểu đồ 
này, trong những điều kiện hút đối với năng suất Q = 230 x 60 = 13.8000m”/giờ và áp lực 


đẩy p = 5 ati ta thấy là nên dùng máy nén tuốc-bin 





Q. mỶ⁄h 


Hình 1-16 (cho thí dụ 1.19) 
Cũng kết quả thu được như thế và kết hợp với thực nghiệm, ta dùng máy nén tuốc-bin 


là hợp lý. 


2 
phuc > 1000 


PH 
Ở đây: Q phút - năng suất, mì"/phút 


DH - áp lực đây, ati 
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bị 
Trong trường hợp của ta “7 = 10600 nghĩa là lớn hơn 1000. 
5 
A - Các máy nén pít tông: r- một cấp; 2- 2 cấp; 3- 3 cấp; 4- cấp; ð- 5 cấp 
B - Các máy nén có guồng máy quay và máy nén thỏi không khí 
C - Các máy nén tuốc bin và máy thổi không khí bằng kiểu tuốc bin 
D - Các máy quạt. 


Thí dụ 1.20 - Ở một thiết bị, nhờ bơm chân không pít tông để giữ độ chân không bằng 
0,9 atm. Coi quá trình nén không khí trong bơm chân không là quá trình đa biến (với chỉ 
số đa biến 1,25) xác định công tiêu hao lý thuyết: 


a) Ở thời điểm, khi đạt được độ chân không 0,1 ata nghĩa là áp lực còn lại trong thiết 
bị bằng 0,9 ata. 


b) Khi áp lực trong thiết bị bằng 0,3 ata. 
©) Khi đạt được độ chân không mong muốn nghĩa là áp lực còn lại trong thiết bị còn 
bằng 0,1 ata. 
Giải: 
Ta định công tiêu hao lý thuyết cho 1 m” khi hút vào theo công (1.12): 


mà — Ì 


m 


L= — PIi _ ~1|,J/m° 


m—1 |ÍPn 





Ở đây: m chỉ số đa biến khi nén 





a) P2 _ 9,81.1Ơ' _ 1,11; m =125_g.m- Ì— o2. 
.P1 8,83.10' m—1 0,25 m 
L=5.8,83. 10(1,1192 — 1) = 9720 / mŠ 

' á 
b) P2_ 9510 „aaa + 
PL 294.10 
L=5.9,94. 10!(3,33?? — 1) = 40.0007 / mŠ 
c) Pa = 9,81. LƠ. z= 1Ô: 
PL 0,981.1ể 


L =5.0,981. 10'(10®? ~ 1) = 28600 / mỸ 


Chúng ta thấy công tiêu hao dùng cho bơm chân không vượt qua cực đại. Ở điểm cực 
đại ấy, ta tính được công suất động cơ của bơm chân không. 
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BÀI TẬP 


1.1. Một bơm dùng để bơm acid sulfuric 30%. Áp kế đặt trên ống đẩy chỉ 1,8 ata chân không 


kế đặt trên ống hút ở trước bơm chỉ 29 mm cột Hg. Áp kế đặt cách chân không kế 
0,ð m. Ống hút và ống đẩy có đường kính như nhau. Hỏi áp lực do bơm tạo ra bao 
nhiêu? 


` 


1.2. Một bơm dùng để bơm chất lỏng có khối lượng riêng 960 Kg/mŠ từ một cái bể với áp 


lực thường đưa tới thiết bị, áp lực trong thiết bị 37 ata (xem hình 1-1). Chiều cao đẩy 
lên 16 m. Tổng trở lực đường hút và đẩy là 65,6 m. Xác định áp lực toàn phần do bơm 
tạo ra là bao nhiêu? ' 


1.3. Xác định hiệu suất của hệ thống bơm. Bơm cung cấp 380 lít/phút đầu F.O tỷ trọng 0,9. 


Áp lực toàn phần 30,8 m. Công suất cần cho động cơ điện 2,5 kw. 


1.4. Năng suất bơm 14 l/s. Chất lỏng có tỷ trọng 1,16 áp lực toàn phần 58 m. Hiệu suất 


của bơm 0,64 hiệu suất truyền động 0,97, hiệu suất mô-tơ điện 0,95. Hỏi công suất 
mô-tơ phải dùng bao nhiêu? 


1.5. Một bơm pít tông (xem hình 1-27 dùng trong nhà náy, đặt ở độ cao 300 m so với mặt 


biển. Tổng tổn thất của chiều cao hút là 5ð, mHO, chiều cao hút hình học 3,6 m. Hỏi 
nhiệt độ tối đa của nước là bao nhiêu để có thể hút được? 


1.6. Xác định năng suất của bơm pít tông vi-sai... (hình 


1.7. Bơm pít tông tác dụng kép (xem hình 1-6) bơm 


1-17) đường kính lớn pít tông 340 mm; đường 
kính bé 240 mm.-Quãng chạy của pít tông 480 
mm; số vòng quay 60 vòng/phút. Hệ số truyền 
0,85. Xác định lượng chất lỏng đẩy đi được của 
mỗi bên pít tông. - 


đày bể đường kính 3 m và chiều cao 2,6 m trong 
26,B phút. Đường kính pít tông của bơm 180 mm, 
đường kính cán pít tông 50 mm, bán kính tay 
quay 145 mm. Số vòng quay ðð vòng/phút. Xác 
định hệ số truyền của bơm. 





1.8. Một. bơm ly tâm làm việc 1800 v/phút phải bơm 


140 m`/giờ nước ở nhiệt độ 30°C. Áp lực khí quyển Hình 1-17 (Cho bài kiểm tra 1.6) 
trung bình ở chỗ đặt bơm 745 mm Hg. Tổn hao ' 

tổng áp lực ở đường hút là 4,2 m. Xác định theo lý thuyết chiều cao hút cho phép của 
bơm. 


1.9. Một bơm ly tâm bơm nước được 280 lít/phút tạo một áp lực H = 18 m. Dùng bơm này 


_ 


để bơm chất lỏng có tỷ trọng 1,06 với một lượng l5 m`/giờ theo ống dẫn có đường kính 
70 x 25 mm từ thùng chứa có áp lực thường vào thiết bị có áp lực 0,3 ati. 
Chiều cao hình học để nâng cao lên 8,5 m. Chiều dài ống tính ra là 124 m. (Chiều dài 
thực tế kể cả chiều dài tương đương do trở lực cục bộ). Hệ số ma sát trong ống dẫn 
Â = 0,03. Vậy xác định công suất mô-tơ cần bao nhiêu nếu hiệu suất 0,55. 


.10. Một bơm ly tâm để bơm nước có các dữ kiện nhãn hiệu sau: Q = 56 m /giờ, H = 42 
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m, NÑ = 10,9 kw,n = 1140 víph. Xác định: 
1) Hiệu suất của bơm; 2) Năng suất bơm, áp lực tạo ra và công suất tiêu hao khi 
n = 1450 v/phút; coi rằng hiệu suất không đổi. 

1.11. Khi thử lại bơm ly tâm ta được nhứng dữ kiện sau: 

Q¡, l/ph... 0 100 200 300 400 500 
H,m... 37,2 38,0 37,0 34,5 31,8 28,5 

Bằng bơm này sẽ cung cấp được bao nhiêu chất lỏng theo đường ống đường kính 

76 x 4 mm chiều dài 355 m (chiều dài thực kể cả chiều dài tương đương do trở lực 

cục bộ), khi chiều cao đẩy hình học 4,8 m? Hệ số ma sát 2 = 0,03, APen = 0 (vẽ đặc 
tuyến của bơm và ống dẫn và tìm điểm làm việc). 

Năng suất của bơm sẽ thay đổi như thế nào nếu như chiều cao đẩy hình học là 19 m? 

1.12. Xác định năng suất của bơm răng khía (xem hình 2-9) theo các dứ kiện sau: số vòng 
quay 650 vòng/phút. Số răng trên bánh răng là 12, chiều rộng răng 30 ram, diện tích 
răng giới hạn bởi vòng bên ngoài bánh răng là 7,85 cm^ hệ số truyền 0,7. 

1.13. Cần bơm 21õ lít/phút dung dịch có tỉ trọng 1,6 từ ˆ 
một bể ngầm dưới đất bằng bơm kiểu phun (xem hình 
1-10). Chiều cao đẩy 3,8 m. Áp lực của nước ở trước 
bơm 1,9 ata.. Hiệu suất bơm 0,15. Hỏi bơm phun cần 


- bao nhiêu m` nước trong l1 h? 
1.14. Hỏi áp lực (ata) không khí là bao nhiêu để đưa vào 
thùng nóng (hình 1-18) để đẩy acid sulfuric tỷ trọng 
1,78 lên chiều cao 21 m? Bỏ qua hao tổn. thủy động? 





1.15. Một quạt gió quạt không khí từ ngoài trời vào. Quạt 
cung cấp 12500 mŠ/giờ. Hỏi trọng lượng không khí 
quạt cung cấp về mùa đông (t= —15°) và mùa hè Mình 1-18 : 
(t = +30°)như thế nào? (Cho bài biểm tra 1.14) 

1.16. Xác định áp lực tạo ra ở trong quạt để cung cấp không khí từ ngoài trời ở nhiệt độ 
18” với áp lực dư 43 mmH;O. Tổn hao áp lực ở ống dẫn 28 mmH;O, tốc độ không khí 
trong đó 11,5 m/s. 


1.17. Công suất mô-tơ là bao nhiêu để lắp vào máy quạt năng suất 110 m /phút khi tổng áp 
lực 85 mmHsO. Hiệu suất quạt 0,47. 


1.18. Một quạt ly tâm làm việc 960 v/phút cung cấp 3200 m/giờ không khí, công suất tiêu 
hao vào 0,8 kw. Áp lực quạt tạo nên 44 mmHg. Hỏi áp lực và công suất tiêu hao sẽ là 
bao nhiêu khi mà máy quạt quay 1250 víphút? Xác định hiệu suất quạt? 

1.19. Hỏi lượng không khí mà quạt gió sẽ cung cấp bao nhiêu như ở ví dụ 1.12 khi hệ thống 
này cần dùng 1000 m”/giờ tổng số (Apcw + APtp — APpw.c) bằng 27 mmHO. Hiệu số áp 
lực giữa khoảng đẩy và hút bằng 20 ramHO. 

1.20 Hỏi lượng không khí mà máy quạt ở ví dụ 1.12 sẽ cung cấp được bao nhiêu trong hệ 
' thống cần 1350 m/giờ, tổng là (Apcg + APr, † APpM.c) là 167 Pa và Apzon bằng 128 Pa 
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1.21 Hỏi số vòng quay cần thiết của máy quạt ở bài 12, nếu như nó phải cung cấp 1500 
m`/gið không khí cho hệ thống lưới mà trở lực toàn bộ bằng 43 mmHO. 


1.922 Xác định bằng giải tích và theo biểu đồ T - S5 nhiệt độ không khí sau khi nén đoạn 
nhiệt từ áp lực đầu 1 ata đến áp lực cuối 3,ð ata. Nhiệt độ đầu 0°C. Xác định công 
tiêu hao khi nén 1 kg không khí. : : 


1.23. Xác định công suất dùng cho máy nén pít tông nén CO; năng suất 5,6 mn`/giờ (trong 
điều kiện hút). Máy nén CO; từ 20 đến 70 ata. Nhiệt độ đầu (—15”). Hiệu suất máy 


nén bằng 0,65. Hãy giải bài tập bằng phương pháp giải tích, nhờ biểu đồ T - S của 
CO; (hình XXXI). 


1.24 Xác định hiệu suất thể tích của máy nén ở bài tập trước nếu khoảng hại là 6% thể 
tích pít tông, quét được, chỉ số đa biến của giãn nở m = 1,2. 

1.25. Xác định năng suất và công suất tiêu hao, đối với máy nén pít tông một cấp theo các 
dứ kiện sau: đường kính pít tông 250 mm, quãng đường ổi pít tông 275 mm, thể tích 
khoảng hại bằng 5,4% thể tích pít tông quét được, số vòng quay của máy nén 300 
vòng/phút. Máy nén không khí ở áp suất thường tới 4 ata, chỉ số đa biến của giãn TỞ 
nhỏ hơn 10% chỉ số đoạn nhiệt. Nhiệt độ đầu của lờ 2y2g khí 25° C- Tổng hiệu suất máy 
nén 0,72. : . 


1.26. Hỏi năng ' suất và công suất tiêu haở của máy nén biến thiên thế nào nếu như ta thổi 
thêm không khí vào để đạt tới 0,4 ati (xem hình 1-13). Áp lực cuối như trước (4 ata). 


1.97. Hỏi áp lực đẩy của máy nén pít tông một cấp nén ê-ty-len khi hiệu suất thể tích giảm 
tới 0,2?.:Áp lực hút là lực thường (1 ata). Sự giãn nở của khí ở khoảng hại coi là đoạn 
nhiệt. Thể tích khoảng hại là 7% thể tích pít tông quét được. = 

1.28. Xuất phát từ điều kiện đâu nhờn của máy nén, ta giả sử là không quá kém, nhiệt độ 
đầu trong xy lanh không quá 160”C. Xác định trị số số giới hạn của áp lực đẩy của 
máy. nén pít tông một cấp: 

a) Đối với không khí 


_b) Đối với êtan. Áp lực hút là áp lực xỐn re ạ ata). Eures KH đầu 25”. An JRe trình. nén 
“còi như đoạn nhiệt. ` : 


1.29. Theo dữ kiện ở ví dụ 1.17. Xác định các nhiệt độ sau khi nén của máy nén nn tông 
. một cấp và hai cấp theo biểu đồ T - 5 của không khí (hình phụ lục 34). Xác định công 
tiêu hao lý thuyết trong cả hai trường hợp theo công thức (1.13). 


1.30 Xác định số bậc cần thiết của máy nén pít tông phải nén Nitơ từ 1 đến 100 ata nếu 
nhiệt độ cho phép sau khi nén không vượt quá 140°C. Quá trình nén.coi như đoạn 
nhiệt. Nhiệt độ đầu 20°C. 


1.31. Xác định công tiêu hao lý thuyết khi nén Hạ từ 1,5 đến 17 ata của máy nén một cấp 
và hai cấp. Nhiệt độ đầu Hạ là 20°C. 


1.32 Một máy nén khi thí nghiệm đẩy không khí ngoài trời vào một bình cầu dung tích 
42,4 lít. Sau 10,5 phút áp lực trong bình cầu tăng từ 0 đến 52 ati. Nhiệt độ không khí 
trong bình cầu tăng từ 17 đến 37°C. Xác định năng suất của máy nén tính ra m'/giờ. 


1.33 Xác định công suất tiêu hao và lượng nước đem dùng cho thiết bị làm lạnh của máy 
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nén pít tông khi nó nén 625 mì /giờ ê-ty-len từ 1 đến 18 ata. Hiệu suất máy nén là 
0,75. Nước lạnh trong các thiết bị làm lạnh nóng lên 13C. Nhiệt độ đầu là 20C. 


1.34. Hỏi phải chọn loại máy nào để nén: 
a) 4200 mŸ/giờ không khí đến 5,5 ati 
b) 300 m /giờ tới 2 ata? 


Năng suất chọn ở trong điều kiện hút (áp lực thường). 


THÍ DỤ TÍNH BƠM LY TÂM , 


Bơm ly tâm đặt ở độ cao ð m so với bề mặt thoáng của bể chứa nước từ bơm nước vào 


NÓ. phản ứng với lưu lượng 45m Ÿ/giờ, Thùng phản ứng làm việc với áp suất dư là 0,1MPa. 

Chiều cao càn đưa nước lên là 20 m. Nhiệt độ nước là 20°C. Trên đường ống đẩy (chiều dài 
35 m) có 2 khúc cong 90° và 5 khúc cong 110”; ngoài ra còn lắp trên đó 2 van thường và 
1 van một chiều. Trên đường ống hút (chiều dài 1ð m) đặt 2 van một chiều và có 3 khúc 


cong 90° (trong cả hai trường hợp tỷ số giữa bán kính cong và đường kính ống bằng 4). Yêu 
cau chọn bơm thích hợp (chọn cột áp và công suất). 


Giải: 


1. Chọn đường kính ống, lấy vận tốc nước trong ống đẩy và ống hút như nhau và bằng 
1, m/s. 


= VV/0,78Eu = V457 3600. 0,785. 1õ 
= 0,103m 
Chọn ống thép có độ ăn mòn thấp. 
9. Tính tổn thốt ma sớt trong đường ống: 
Xác định chế độ chảy: 
Re = øđ2 / = 1,5. 0,103. 998/ 1,005. 10” = 153420 
Với giá trị Re = 153420 - đây là chế độ chấy rối. 


Độ nhám của ống dẫn e = 0,2 mm (bảng phụ lục 12). Độ nhám tương đối của ống de/e 
= 103/0,2 = B15. Theo đồ thị 1.5 xác định hệ số ma sát ÄẢ = 0.0235. 


Tổng hệ số ma sát cục bộ trên đường ống hút: 


WE\ =ếi + 96a + 36a = 0,ð + 2,0,6 + 3.0,11 = 1,83 


Với: 

É¡= 0,5 - hệ số trở lực khi vào ống hút. 

£„ = 0,5 - hệ số trở lực van một chiều (khi d = 100 mm; Re > 3.10) 

ŠÉạ= AB=1.0,11=0,11-hệ số trở lực khúc cong 90° (bảng phụ lục 13). 
Khi đó: 
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Ìn 2 
APy, = |À—^+ Xtu|Ê£ 2 = 
- lệ : 2 


0,108 
Tổn thất cột áp trên đường ống hút: 


2 
= ban _ e9 LẺ = 5894Pa. 
2 


APh 
Hị =—— = 5894/998.. 9,81 = 0,60 m 
0E 


Tổng hệ số ma sát cục bộ trên đường ống đẩy: 
Ea =Ei +É¿ + Bếy + 2E¿ + 6s = 1+ 2.0,11 +5. 0,12 + 2. 4,1 + 0,5 = 10,52 
Với: 
E;=1 - Hệ số trở lực khi ra khỏi ống đẩy. 
Ea = AgBs = 1. 0,11 = 0,11 - Hệ số trở lực khúc cong 90° 
É = AsBạ = 1,13. 0,11 = 0,12 - Hệ số trở lực khúc cong 110° 
É¿ = 4,1 - Hệ số từ lực của van thường (khi d = 100 m -) 


&s = 0,B - Hệ số từ lực của van một chiều (khi Re > 3.10”). 


APạ = |0,0235_35_ + 10,52 998. 1,8” _ 2ozzpa 
0,103 2 


Tổn thất cột áp trên đường ống đẩy: 
Hạ = APa/øg = 20777/998 . 9,81 = 2,12 m 
Tổng tổn thất cột áp: 
5H = Hạ + Hạ = 0,6 + 2,12 = 2,72m 
3. Chọn bơm: 
Theo công thức (1.1) xác định cột áp toàn phần do bơm tạo nên: 


Pạ—P ề 
2 l+n+ŸH= 0,1.10 
pE : 998. 9,81 


Công suất có ích của bơm: 
NÑ =VogH= 45. 998. 9,81. 32,93/3600 = 1,030 W = 4,03 kW 


Đối với bơm ly tâm có năng suất trung bình, chọn ? = 0,6. Khi đó công suất động cơ 
của bơm: 


H= + 20 + 2,72 = 32,93 m 


Nạc = 4,03/0,6 = 6,7 kW. 


Với năng suất và công suất như đã tìm được ở trên theo bảng 1.7 chọn bơm ly tâm hiệu 


X 45/B4 có các thông số sau: Q = 1/2510 Êm °/s; H = 42 m; = 0,6, Bơm lắp động cơ 
A02-62-2 có các thông số sau: N = 17 kW;n = 48,3 vís; 7a = 0,88. 
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X20/18 


X20/31 


x20/53 


X45/21 


X45/31. 


X45/54 


X 90/19 


X 90/33 








0,55 


0,50 


1,25. 1072 


1,25. 1072 


1,25. 102 
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Dộng cơ điện 











A0L-12-2 
A02-31-2 


BA0-31-2 
A02-32-2 


BA0-32-2 
A02-31-2 


BA0-31-2 
A02-41-2 


BA0-41-2 
A02-52-2 


_ BA0-52-2 


A02-51-2 


BA0-51-2 
A02-52-2 
BA0-52-2 
A02-62-2 
A02-71-2 
A02-72-2 
A02-51-2 
A02-52-2 
A02-62-2 
A02-62-2 


A02-71-2 








A02-72-2 























Hiệu bơm Q,m3/s H,mHạO n v/ph Tb Động cơ diện 
Loại Na, kW 
Xx 90/49 2,5.10—? 31,4 48,3 0,7 A02-71-2 22 
40 A02-72-2 30 
49 A02-81-2 40 
X 90/85 2,/5.1072 56ˆ 48,3 0,65 A02-81-2 40 
70 A02-82-2 55 
85 A02-91-2 75 
X160/29/2 | 4,5. 1+o-2 20 48,3 0,65 BAO0-72-2 30 
24 A02-72-2 30 
29 A02-81-2 40 
X 160/49/2 | 4,5. 1072 33 48,3 0,75 A0Z-81-2 40 
40,6 A02-82-2 55 
49 A02-91-2 75 
X 160/29 





4,5.10—2 29 24,15 0,60 A02-81-4 40 


4. Chiều cao hút tối đa của bơm: 


Để tránh trường hợp xâm thực, chiều cao hút của bơm được xác định: 


Huy = 0,3(Qu”)23 = 0,3(0,0125. 48,322 = 2,84m 


Như vậy chiều cao hút tối đa của bơm được tính như sau: 


Vé ñ 


Hụẹ SA — hị — Hị — H¿ 

A - Áp suất khí quyển; A = 10,25 m (bảng phụ lục 19) 

hy - Ấp suất hơi bão hòa tương ứng với nhiệt độ của chất lỏng được bơm; 
h, = 0,24 m ở 20°C (bảng 1.3) 

Hụ- Tổn thất áp suất trên đường ống hút. 

Hx¿- Chiều cao đặt bơm để tránh hiện tượng xâm thực 

Hụy < 10,25 - 0,24 - 0,60 - 2,84 = 6,57 m 


Như vậy bơm được thiết kế đặt ở độ cao 5 mm so với mực nước ở bể hút là đạt yêu cầu. 
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CIHZƯƠNG 2 


PHẦN LOẠI BẰNG PHƯƠNG PHÁP CƠ HỌC 
CHẤT LỎNG, THỦY ĐÓNG LỰC HỌC TẦNG SÓI, 
KHUẤY TRỘN TRONG MỖI TRƯỜNG LỎNG 


—Í——_ ————_—_— — 


NHỮNG CÔNG THỨC TÍNH 


QUÁ TRÌNH LẶNG 
A- Lắng dưới tác đụng trọng lực (phòng lắng bụi, thùng lắng chất lỏng). 


1. Khi trị số Re < Ú,2, Àr < 3,B¡ Lự < 2.10 Kz nghĩa là theo chế độ chảy đòng cản quá 


1uinh m5 để tính tếc độ lắng những hạt hình câu, St%c đã từia ra công thức sau đãy bằng 
lý thuyết! 


d”@œ — 
x-.... (2.1) 
18, 
Để lắng những hạt trong môi trường khi, công thức (2.L} được đơn giât. hóa: 
+ 
tạ, = SEE, mịs (2.2) 
18, 


Bởi vì trường hợp này trị sổ ø„ khủng đáng kế so với ø. 
“Trong hai công thức (2 1} và (2.2): 

d - Đường kủnh hạt ñìph cầu, tr: 

œ - RKh#t lượng riêng cua hạt, am” 

e. - hối lượng riêng của mỗi trường, kg>n” 

mạ - Độ nhớt của mẽi trường N sản” 


2, Cách xác định tốc độ lắcg của những hạt đša nhau ninh cầu trong giỏi trưzểng ng 








{1 Trgng cac về số chả dùng căng thức 8.úc kai c+ + €,2 (ếU: Ra = 1. 
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‹ dạ Ác4s Ai 


yên không giới hạn theo phương pháp chung thuận lợi cho bất cứ chế độ lắng nào như sau: 


g) Xác định chuẩn số Ác-si-mét 


Ar 


_ Re @ — ø,) _ đÌ(@ — p2; -8 


tr. 0c Pm 


Khi lắng trong môi trường khí: 


Ar 


2 
Ö1 ‹Ð.Pc.Ð 


› 


" 


2.3) 


b) Dùng trị số của chuổn số Ar đã tìm được, xúc định trị số của chuẩn Re (hình 2.1), 


Ly, Ar. 


vớ Ai †rz~ 













~ 
¬e» 


r..=— 


^m+ 


`" 


4 


LÍ 


km3 cv CẰ 
ma ¬x 


llE ri 


=—+ 


— si} T cà 
L3 2EHiEEeei 


†~nS is. 5 ˆ; ÀmS 
TY r†T TH HH 


Hị H1 


P2 =. 
lối... 
ôi ậ 
J= lệ 
† L |-HH 2 
Ä = = 1= -HHH—+—+Hli——-~HHt? 
tÌ:Z =EE==HÌ SÌ|IIIGESiIUiE=sEeesilillEU 
L- mm -- tÌ HIY: ) R 4 
2 1+ HÍ---3 HÌTH—) HI|E—-.- 2 
? Ti TiilƑr Hi» 
„ !9 2 468l02 4 6alf82 4 661 
1,6 - hạt cẩn: 2 - hạt trụ An 
3 - hạt vẩy, 4 - hạt dài, 5 - hạt lá 
Hình 2.1. 


Sự phụ thuộc giữa các chuẩn số Re, Ly uà Ar 


ị q 
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©) Tính tốc độ lắng: 


®GQ¿ = —— (2.4) 


3 tr. lx 
Ly= Re „Re ft 0u, — (2.5) 
Ấr ( —Ø.e) “~¿@ - ae 


hay là (nếu môi trường là chất khi): 


3 3 


Ly/,¿-(@ — øQ). 
Ly=“°“, khiđó sự = Le Ø2) 
42B r 


Đc 
Cũng theo hình vẽ 2.1 xác định chuẩn số Li-a-sen-cô phụ thuộc theo chuẩn số Ác-simét, 
3. Đối với những hạt có hình dạng bất kỳ, tốc độ lắng cũng được xác định theo chuẩn 
số Li-a-sen-cô, nhưng cần thay thế d trong chuẩn Ác-simét bằng d, (đường kính tương đương) 


Đường kính tương đương d, của hạt có dạng bất kỳ được xem như đường kính của một 
hình cầu giả định có thể tích bằng thể tích của một vật có dạng bất kỳ: 


d, =5 / ^v - La2 / = M khối lượng hạt (kg) (2.6) 


4. Bằng phương pháp đảo ngược có thể tìm được đường kính của những hình cầu đã 
lắng, nghĩa là tính từ đầu chuẩn số Li-a-sen-cô, 


3 2 
®oqœ2c 





Ly = P 
„cứ = V)8 


và dùng chuẩn số Li-a-sen-cô đã tìm được, tìm trị số chuẩn số Ar (hình 2.1); với trị số này 
theo công thức (2.3) tính đường kính của hạt hình cầu. 


Biết được trị số chuẩn số, Ar tra được chuẩn số Re ở đồ thị hình 2.1, từ đó có thể xác 
định đường kính hạt hình cầu. 


5. Xác định đường kính tương đương của hạt chất rắn có dạng bất kỳ theo phương pháp 
trên nếu biết được tốc độ lắng. Trước hết xác định chuẩn số Ly theo công thức 2.5, sau đó 
tìm trị số chuẩn số Ar từ hình 2.1 đối với hạt có dạng tương ứng và tính đường kính tương 


đương của chúng: 


Sự phụ thuộc giửa các chuẩn số le, Ly và Ar 


⁄ A 
T lì ai (2.7) 
(@ = Pc)Oc-E 


6. Diện tích lắng của phòng lắng bụi hay thùng lắng nước đổi với huyền phù được xác 
định theo công thức: 





39 


SIÂY m (2.8) 
Trong đó: 


V„¡a„ - lưu lượng khí (chất lỏng) cân thiết qua thiết bị song song với bề mặt lắng m1. 
œ°*s„ - tốc độ lắng thực của phần tử, m/s 


Sự tương quan giữa tốc độ lắng thực của nhiều hạt œ'„¿¿ và tốc độ lắng của 1 hạt œœ¿¿ 
phụ thuộc vào nồng độ thể tích của huyền phù [2.2]. 

Trường hợp tính toán phỏng chừng coi sự khác nhau giữa điều kiện lắng thực và điều 
kiện lắng lý thuyết (lắng nhiều hạt, dạng hạt, chuyển động của môi trường) không đáng kể 
thì tốc độ lắng thực thường thường bằng 1/2 tốc độ lắng lý thuyết của 1 hạt hình cầu. 

@®”Qe = 0,522 


17. Nếu dùng thùng lắng nước liên tục để 


lắng chất huyền phù (hình 2.2) công thức (2.8) 
Nước sạch 
có dạng: : ˆ 


Huyền phù 





Cn 
1——- 
C 
Fọc = °rÌ m° (2.9) 
o®oc 


Vo(Xey — X P : : 
Fẹc = XoQXer — XH), m2 (2.10) Hình 2-2 


® ocXer Thùng lắng làm oiệc liên tục 


trong đó: Fẹ„ - diện tích lắng - m° 
G - Lưu lượng cần thiết ban đầu của huyền phù kg/s. 
Ơn - Nồng độ khối lượng của pha rắn trong huyền phù ban đầu kgi/kg.- 
C¿„- Nồng độ khối lượng của pha rắn trong huyền phù đặc (bã) kg/kg. 
` Đs - Khối lượng riêng đâu nước trong kg/mŠ. 


Vẹ - Thể tích cần thiết của pha lỏng, được chứa ở trong huyền phù ban đầu. 
th cóc do \ 


kà 


xụ - Nồng độ của huyền phù ban đầu, .š pha rắn 
_S : : '› kg phalỏng 


x¿y- Nồng độ huyền phù đặc, TẺIUU 


kg pha lỏng 
Các đặc trưng cơ bản của thùng lắng nước chỉ dẫn trong bảng 20. 


B. Lắng dưới tác dụng của lực ly tâm (xy-cơ-lôn) 


8. Những kích thước cơ bản của xy-cơ-lôn (hình 2.3) thường được xác định theo đường 
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kính D của nó. Đối với những xy-cơ-lôn phô biến kiểu 
NHOGAS những kích thước này, (tính theo tỷ lệ của 
đường kính D) được chỉ dẫn trong bảng 2.1 [3.5]. 


9. Xác định đường kính của xy-cơ-lôn theo tốc độ 
của khí œy qua tiết diện ngang của phần hình trụ 
xy-cơ-lôn. 


D=(iÍ _ gây _ (2.11) 





Trong đó: 
V,;ay - lưu lượng khí cần thiết của xy-cơ-lôn m”/s 4) 
Vận tốc øœy xác định từ công thức (2.12) bằng cách mì 
cho trước giá trị bề 
Có thể lấy " 5đ mịn Hình 2.3. Xy -cơ-lôn kiểu NHOGAS 


10. Sức cản thủy lực của xy-cơ-lôn tính theo phương trình: 
œ2 
Ap=¿_—, Pa (2.12) 
2 
Trong đó: ‡ - Hệ số cản của xy-cơ-lôn không có thứ nguyên. 
ø - Khối lượng riêng của khí qua xy-cơ-lôn, kg/m” 
Trị số hệ số cản của các xy-cơ-lôn kiểu NHOGAS: 
S5N24 SN15 SN14 
60 160 250 
Bảng 2.1 


























11. Mức thu hồi bụi trong cyclôn không những phụ thuộc vào tính chất của bụi, 
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đường kính xy-cơ-lôn mà còn phụ thuộc 
tốc độ khí œy, tức là phụ thuộc tỷ số ẤP 


[tương ứng công thức (2.12)]. 

Theo số liệu thực nghiệm đối với 
những xy-cơ-lôn kiểu NHOGAS, trị số 
ÂP nằm trong giới hạn 550 đến 750 
mổ /S”. 

Sự phụ thuộc giữa mứ: :w hồi bụi 
„ và đường kính D c.a x;-cơ-lôn theo 
đường kính d khác nkau của các hạt bụi 
chỉ dẫn ở hình 2.4. 


Đồ thị lập cho bụi só khối lượng riêng 
2300 kg/mẺ khi s. = 740m2 /s” 





40 —L—+——L—L__—L_ 
! 20 300 400 500 600 700 4m 
D,mm ` 


."d = 15 m; 2-d = 10 m; 3-d = 3 m 
Hình 2.4 Mức thu hồi bụi trong xy-cơ-lôn 
kiểu SN15 


QUÁ TRÌNH LỌC 


12. Khi áp suất Ap = hằng số, thể tích nước lọc V đi qua 1m” bề mặt lọc và “thôi gian 


lọc r liên quan với nhau bởi phương trình: 


VỀ + 2VC = Kr 
trong đó: 


(2.13) 


V - thể tích nước lọc (trên 1m” bề mặt lọc) đi qua máy lọc trong thời gian r, m` / mnỄ; 


C - hằng số lọc, chỉ sức cản thủy lực của vách lọc (vách lọc (vách ngăn) (vải), m/m”; 


K - hằng số lọc, tính đến chế độ SA quá trình lọc và tính chất hóa lý của bã và chất 


lỏng [xem công thức (2.15)], m” J8; 


r - thời gian lọc, s. 


Hằng số K và C được xác định bằng thí nghiệm. 


13. Vận tốc lọc trong thời gian cho biết, được xác định bằng phương trình: 


dVv _ K 3,_ 9 
dr  2(V+C) 


(2.14) 


Theo phương trình này có thể tính vận tốc rửa bã của nước rửa, nếu độ nhớt của nước 
rửa cũng như độ nhớt của nước lọc và nếu nước rửa này đi qua máy lọc cùng chiều với nước 
lọc. Trong những điều kiện đó vận tốc rửa bằng vận tốc lọc ở thời gian cuối. 


Phương trình (2.14) được biến đổi: 
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dc _ 23v+x 2C 
dVv  K K 
biểu thị sự phụ thuộc theo đường thẳng giữa các 
đại lượng -Ì“ và V, được dùng để xác định hằng số 
dv 
€ và K theo các số liệu thực nghiệm. Muốn thế các 
hoành độ ghi các trị số đo được Vị, Vạ... và trên 
Arq Ars 
AVi AVs 
với những điểm tìm được bằng thực nghiệm. vì đường 


thẳng (hình 2.5) và sau đó ta tìm được K và C theo 
các phương trình: 








tung độ ghi những biến số tương ứng 





tgổ = ^ 


Hình 2.5. Sự phụ thuộc của -^~ đối uới V. 


2Q AV 


K 


m= 





14. Hàng số lọc K đối với 1m bề mặt lọc khi Ap = const liên hệ với sức cản riêng của 


bã theo phương trình [2.4]: 


K=2SÀP, mổ 
cr 
trong đó: Ap - Sự thay đổi áp suất trong máy 


¿ - Độ nhớt của nước lọc, Pa.s 


, m9 : (2.15) 


r - Sức cản riêng của bã (tính cho lượng chất rắn khô chứa trong 1 kg bã), m/kg 


c - Khối lượng chất rắn khô bám trong máy lọc khi nước lọc qua bề mặt lọc 
k 3 
—— kg/mỖ, 
1ð. Trị số c có thể biểu thị bằng nồng độ huyền phù lọc như sau (xem ví dụ 2.12). 
SN = 
l—mx 


@= 


Trong đó: ø - Khối lượng riêng của nước lọc kg/mẺ 
x - Nồng độ khối lượng pha rắn trong huyền phù kg/kg 
m - Khối lượng của bã ướt trong đó có chứa 1 kg vật liệu khô kg/kg. 


,kg/m° (2.16) 


Khi thay thế trị số c trong phương trình (2.15), ta nhận được công thức của hằng số 


= 2P -mx) n2/gs (2.17) 


a.r.p.x 


Nếu biết được hằng số lọc K thì có thể tìm được sức cản riêng r của bã theo phương 


trình (2.15) đã được giải đối với r: 
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ke 2Ap(1 — mx) 


m/kg bã khô Q (2.18) 
l wox 


16. Hằng số lọc C đặc trưng cho sức cản của vách lọc (vải) đối với 1m Bề mặt máy 
lọc khi hằng số Ap = const được xác định theo biểu thức [2.4]: 


hay xác định tương ứng với phương trình (2.16): 
rrg(1 — mx) 


Gcƒ.—.__ (2.20) 
rø.x 


Trong đó: rạy - Sức cản riêng của vải lọc (cho 1m” bè mặt), m /mÊ 
r - Sức cản riêng của bã, m/kg 


Do đó, nếu trị số hằng số lọc C đã biết thì sức cản riêng vải lọc có thể tính theo công 
thức: & h 


có C:f.ð›:X 


T1 , m/m^ (2.21) 


l—mx 


17. Nồng độ của nước rửa tại một thời điểm bất kỳ lấy gốc thời gian từ khi bắt đầu 
giai đoạn rửa tỦ (khuếch tán) có thể tính theo phương trình”; 


(BÍ T © TA hà (2.22) 
Trong đó: 
C¡ - Nông độ nước rửa lúc quá trình bắt đầu. 
e - Cơ số lô-ga-rít tự nhiên (e = 2,718). 


K - Hệ số, chỉ tính chất lý hóa của bã và nước rửa, kể cả chế độ rửa (tìm được bằng 
thực nghiệm). 


œ - Cường độ riêng của sự rửa hay vận tốc nước rửa, m”/mÊs 
r - Thời gian rửa, s 

ỏ - Bề dày lớp bã , m 

Sau khi tính bằng lô-ga-rít phương trình (2.22) có dạng: 


=_— (2.23) 


Trong đó: 


rị - Thời gian đầu và r¿ - thời gian cuối khi sự quan sát tại một giai đoạn bất kì của 


(1) Trong thời kỳ đầu tiên của sự rửa có quá trình khuyếch tán chất hòa tan trong nước rửa và tách chất hòa 
tan đó khoi nước; trong thời kỳ đầu đó củng chỉ có nước trong của nước rửa chảy qua các lỗ lớp bã. 
t2) L.M. Ba-ti-nhe, K.C. Phê-đô-rốp - Phương pháp tính sự rửa các chất kết tủa, O-bô-rôn-ghi-dơ 1939. 
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quá trình rửa khuếch tán. 
C¡ và C¿ - nông độ nước rửa tương ứng. 


Từ phương trình (2.22) và (2.23) có thể tìm thời gian rửa r, tức là thời gian cần để làm 
thay đổi nòng độ của vật rửa ở trong bã và cả trị số hệ số K. Trong thí dụ 2.20 đã tính hệ 
số K trên cơ sở những số liệu thực nghiệm. 


18. Lượng chất khô G trong bã nhận được trong máy lọc phụ thuộc theo lượng nước 


lọc thu được V, khối lượng riêng ø của nước lọc, thành phần của pha rắn trong huyền phù 


x, độ ẩm của bã (được biểu thị bởi tỷ số khối lượng, tấn) và có thể tính theo công thức: 
(2.24) 


G=Vc=Vv_?*Š_,kg (2.24) 


li —mx 
19. Nồng độ x của pha rắn trong huyền phù phụ thuộc theo khối lượng riêng ø„ của 
huyền phù biểu thị bởi công thức: 


va (P62 PIPTR (2.25) 
g — 2c 
Khối lượng riêng của huyền phù có thể tính theo công thức: 


n+1 _ø( +n)2rp 
1 n + .n 
dc Ð * ÐrB 


ÐrRB 


Trong các công thức trên: 


Øc= 





(2.26) 


x - Nông độ khối lượng của pha rắn trong huyền phù, kg/kg. 
øc - Khối lượng riêng của huyền phù kg/mŠ 

p - Khối lượng riêng của pha lỏng kg/mẺ 

rp - Khối lượng riêng của pha rắn kg/m” 


n - Khối lượng pha lỏng trong huyền phù trên một đơn vị khối lượng của pha rắn 
ŒđR:U=l1:n) 


Theo công thức (2.26) có thể tính khối lượng riêng của bã ướt, xem bã này như huyền 
phù đặc. 


20. Muốn tính máy lọc hình túi đối với các khí phải xác định bề mặt cần thiết của 
máy lọc theo công thức: 


F=-Ý m (2.27) 
Trong đó: 
V - Lưu lượng của khí có bụi, m /phút 


Vyy - Lưu lượng riêng của khí có bụi đối với 1m” bề mặt vải lọc m°/m” phút. 
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Trị số V„„ thường bằng 0,2— 1m ”/m .phút, nếu khi thu hồi những hạt bụi lớn trị số 
đó có thể tới 2,5m" /m phút. 


PHƯƠNG PHÁP LỌC LY TÂM 


21. Trong lọc ly tâm, lực ly tâm tạo thành được xác định theo phương trình: 


` 


2 
C=Mn ~ Mzˆ®R (N) (2.28) 
R 


Trong đó: M - Khối lượng bã và chất lỏng trong thùng máy lọc ly tâm, kg 
R - Bán kính của thùng, m 
n - Số vòng quay trong một giây của máy lọc ly tâm 

Áp suất lọc trong khi lọc ly tâm: 

a) Tính gần đúng bằng: 


A Pưy = = Pa : (2.29) 


Trong đó: C - Lực ly tâm tính theo phương trình (2.28). 
F = zDH - Bề mặt lọc trung bình mˆ 
D - Đường kính trong của thùng máy lọc ly tâm, m 


H - Chiều cao của thùng (trong máy lọc ly tâm tác dụng gián đoạn và bán liên 
tục), m. 


b) Tính chính xác bằng: 

A Pư„ = 205,(Rộ — R?).n”, Pa (2.30) 
Trong đó: ø„ - Khối lượng riêng của huyền phù kg/mŠ. 

Rị - Bán kính trong của lớp chất lỏng, m. 

lạ - Bán kính trong của thùng, m. 

n - Số vòng quay máy lọc ly tâm trong 1 giây 


22. Yếu tố phân ly trong máy lọc ly tâm là tỷ số giữa gia tốc của lực ly tâm và gia 
tốc trọng trường 


P Re 'g 900 


Trong đó: u - Vận tốc quay của thùng m/S, 


q) 2 
Yếu tố phân ly là dạng thay đổi của chuẩn số Phơ-rút (ly tâm) FrLr= Da 


B 
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R - Bán kính thùng, m; 
œ - Tốc độ góc, l/s 
n - Số vòng quay trong một phút. 
23. Vận tốc lọc khi dùng lọc ly tâm có thể biểu diễn dưới dạng tổng quát của quy luật 
thủy lực học: 
dr Rưm 





Trong đó: 
APLr - Sự thay đổi áp suất khi lọc ly tâm; 
R =Rụoc + Rạư - Sức cản chung khi lọc ly tâm bằng tổng số sức cản của bã và vách lọc. 


Trị số sức cản và có thể tính theo các phương trình của các cách lọc điển hình hay xác 
định bằng thực nghiệm. 


24. Chiều sâu của phễu chất lỏng được tạo thành khi thùng máy lọc ly tâm quay tính 
theo công thức: - 


h=2nR", m - @.32) 
Trong đó: n - Số vòng quay của thùng trong một giây. ' 
đt - Bán kính thùng, m. 


Theo công thức đó có thể tính được cả chiều sâu hình phễu trong các thiết bị có bộ 
phận khuấy. s) 


2ð. Công suất tiêu thụ trong thời kỳ mở máy đối với các máy lọc ly tâm làm việc gián 
. đoạn tính theo các công thức sau đây: 


a) Công suất tiêu thụ để thắng quán tính của thùng và vật chứa: 
Công chỉ phí để thắng quán tính của thùng trong thời kỳ mở máy: 


T;= ø5Mơ (J) (233 
1— › * ?/ 
2g 





Trong đó: œ¿ - Vận tốc tiếp tuyến của thùng được qui định để đạt tới số vòng quay 
cần thiết (trên bề mặt ngoài của thiết bị với bán kính Rạ), m/Ss; 
Mơ - Khối lượng thùng, kg. 
Công chi phí để thắng lực quán tính vật chứa trong thời kỳ mở máy: 
0,75ø12V 
T=_—— ,J (2.34) 
4 


Trong đó: «6¡- Vận tốc quay của thùng 


z.n.RỊ 


0+ = , m/s (Rị - bán kính trong của thùng) 
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p - Khối lượng riêng vật chứa kg/mÌ 
V - Thể tích toàn phần thùng máy lọc ly tâm bằng xRTH, mề. 
Thể tích vật liệu chứa trong thùng máy lọc ly tâm được lấy bằng 1/2 thể tích toàn phần 
của thùng. 
Công suất tiêu thụ để thẳng quán tính thùng và vật liệu chứa trong thùng ở thời kỳ 
mở máy; 


Nạ=-L—, W (2.35) 
T 


Trong đó: r - Thời gian mở máy, s. Theo số liệu thực nghiệm zr bằng khoảng từ 1 đến 
3 phút 


b) Công suất chỉ phí (tiêu thụ) để thắng ma sát của trục trong vòng bỉ: 
Na=^.M.œp.B; W (2.36) 

Trong đó: 

2A - Hệ số ma sát bằng 0,07-0,01 


M - Khối lượng chung tất cả các bộ phận quay của thùng lọc ly tâm kể cả vật liệu chứa 
ở trong, kỹ. 

œpg - Vận tốc quay của ngõng trục m/s. 

c) Công suất chi phí để thắng ma sát của vách thùng đối với không khí: 

3 


Nạ=2,9410 .6.RÿÖ.œÿ.op W (2.37) 


Trong đó: oB - Khối lượng riêng của không khí kg/m`; 
8 - Hệ số cản, trung bình bằng 2,3. 


d) Công suất tiêu thụ toàn phần của máy lọc ly tâm làm việc gián đoạn trong thời kỳ 
mở máy: 


Np=Ni+Na+N;, W (2.38) 


Nếu tính cả hiệu suất của bộ phận truyền động thì công suất tiêu thụ là: 
m—” (2.39) 


Công suất qui định của môtơ dùng chạy máy lọc ly tâm nên chọn với lượng dự trứ 
khoảng 10-20%. Đối với các vòng bi thường dùng có bạc để bôi trơn. Đối với vòng bi cầu 
4 =0,03. 


26. Tính chiều dày vách thùng máy lọc ly tâm hay kiểm tra sức bền của vách thùng 
theo phương trình: 





(1) Đối với các vòng bi thường dùng có bạc đê bôi trơn. Đối với vòng bi câu 2 = 0,03. 
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K„_„ “2, Pa (2.40) 
2f 


Trong đó: 

K, - Ứng suất phá vỡ cho phép của vật liệu 
làm thùng 

f - Bề mặt tiết diện ngang của vách thùng, 
bởi vì lực phá vỡ tác dụng lên phần trái 
và phần phải của tiết diện bằng 2f (hình 
2.6). 


C¡ - Lực ly tâm của nửa vách thùng, NÑ 





Cạ - Lực ly tâm của nửa vật chứa, N. 


Trị số C¡ và Cạ tính theo phương trình 
(228); trong trường hợp này khoảng cách từ 


trọng tâm vành khăn đến trục quay xác định theo : 
công thức: Hình 2.6. Sơ đồ những lực tóc dụng trong- 
tiHùng máy lọc ly tâm Ẹ 


3 
ñRD—E 
= | 2—. v1 (2.41) 


Trong đó: 
Rị - Bán kính trong của vành khăn, m. 
R„ - Bán kính ngoài của vành khăn, m. 


2'7- Năng suất (thể tích huyền phù cho vào thùng) máy lắng ly tâm có dao cạo vật kết 
tủa kiểu AOG theo chế độ lắng dòng được xác định bằng phương trình biến dạng (2.8): 


V =F°.œ.n,m /s 


giây 
Trong đó: 

F' = 2zr¿L - Bê mặt lọc bên ngoài của huyền phù trong thùng mễ. 

rạ - Bán kính trong của lớp huyền phù, m 

L - Chiều dài thùng, m. 

œ = œ¿¿£ - Vận tốc lắng của các hạt dưới tác dụng của lực ly tâm m/s. 
œ¿„ - vận tốc lắng của các hạt dưới tác dụng của trọng lực m/Ss. 

f - Yếu tố phân ly xác định theo bán kính rọ. 


„ - Hệ số chỉ tỷ số tăng năng suất thực và lý thuyết của máy lọc ly tâm, lấy bằng 0,4 
-0,ỗ trong trường hợp thiếu số liệu thực nghiệm; hệ số đó phụ thuộc sự trượt của chất lỏng 
đối với thùng, kể cả hiện tượng xoáy làm cho khó lắng. 


Công thức (2.41) có thể biến đổi thành dạng tiện lợi để tính toán: 
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Vàng = 2B,3Ln raø„¿k, (mì /giờ) (2.42) 


Trong đó: k - Tỷ số thời gian chuyển huyền phù (thời gian lọc ly tâm thuần túy) với 
;hời gian làm việc chung của máy ly tâm. 


Năng suất V (mỒh) tính theo huyền phù của máy lắng ly tâm (lắng liên tục nằm ngang 
có dao cạo bã bằng với tải) xác định theo công thức: 


2 2 2 
V=á4 gDuLu — Øc)d“u 
ý “ 


Dụ, và Lụ - Đường kính và chiều dài hình trụ chất lỏng tạo ra khi ly tâm, m 
p và pc - Khối lượng riêng bã và huyền phù, kg/mẺ 

d - Đường kính nhỏ nhất hạt rắn có thể lắng được, m. 

n - 5ö vòng quay của rôto, v/ph 

£“£ - Độ nhớt của huyền phù, Pas. mu 


28.- Năng suất máy lắng ly tâm siêu tốc loại ống (có bộ phận cung cấp) xác định theo 
biểu thức sau:tĐ l 


V<“Ÿ3 600 m/giờ (2.43) 
h 
Trong đó: 
œ - Vận tốc lắng của các hạt trong trường ly tâm m/s 
V = 0,785DỶ — D2)L - Thể tích chất lỏng trong thùng, mỔ 
h - Thể tích chất lỏng trong thùng, mề 
L - Chiều dài phần làm việc của thùng, m. 


D - Đường kính trong của thùng, m. 


D, - Đường kính ống lấy nước vào, m. 


Điều kiện làm việc tốt của máy lắng ly tâm siêu tốc (không cuốn theo hạt) có đường 
kính đã biết trước là khi dòng nước trong thùng chuyển động theo chế độ dòng (Re < 350). 
Khi trị số lớn cần tăng chiều dài thùng. 


THỦY ĐỘNG LỰC HỌC TẦNG LƠ LỬNG (TẦNG SÔI) 


29.- Đối với lớp hạt rắn không chuyển động, độ xốp, tức là tỷ lệ phần thể tích không 
chiếm chỗ của pha rắn được xác định: 


(1) V.I. Xô-cô-lốp, Máy lắng ly tâm siêu tốc, Nhà xuất bàn hóa học quốc gia, 1949. ` 
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V—V 
Ey= Hạt (2.44) 
Vay 


Trong trường hợp khối lượng riêng của môi trường rất nhỏ so với khối lượng riêng của 
hạt thì: 


<1 —=-Ê (2.44a) 
hạt 





Ở đây:  Vụay và V - Thể tích các hạt chiếm chỗ và thể tích của cả khối hạt (m`) 


Pmạt Và ø - Khối lượng riêng của hạt và khối lượng riêng xốp của lớp hạt kg / mề. 


Trong thực tế độ xốp của lớp hạt không chuyển động có dạng hạt cầu, cùng đường kính, 
dao động trong khoảng từ 0,38 + 0,42 trong tính toán có thể lấy giá trị trung bình là 0,4 


Độ xốp của lớp hạt rắn ở trạng thái tầng sôi: 
c= (2.48) 


Ở dây: Vụ - Thể tích lớp tàng sôi, m` 


30. Điều kiện chuyển lớp hạt rắn ở trạng thái không chuyển động sang trạng thái tầng 
sôi là khi có sự cân bằng giữa lực tạo ra do áp suất của môi trường (xuất hiện khi có sự 
thay đổi áp suất theo chiều cao lớp hạt) và khối lượng lớp hạt tính trên một đơn vị diện 
tích mặt cắt ngang. 


Đặc tính thủy động lực học cơ bản của lớp tầng sôi (khi khối lượng vật chất trong đó 
không đổi) biểu thị bằng hằng số: 


APụ =g.G¿/s = const (2.46) 
Ở đây: G„ - Khối lượng vật liệu trong tầng sôi (kg) 

s - Diện tích tiết điện cắt ngang (m2) 
Độ giảm áp (Pa) của dòng *+khí khi đi qua lớp tầng sôi xác định theo phương trình: 

APu =  — Øc)g(L ~ £)h = Œ@ø — Øc)g(1 — £o)ho (2.47) 
Ở đây: h và h„ - Chiều cao lớp tầng sôi và lớp hạt không chuyển động (m). 

ø và ø„ - Khối lượng riêng hạt rắn và môi trường, kg/m”. Khi môi trường là khí 
thì ø >>/ø‹ lúc đó tính gần đúng: 
APu = øg(1 — £)h = øg(1 — e4)hQ„ (2.47a) 


Độ giảm áp (Pa) trong lưới phân phối khí có thể xác định theo phương trình: 


2 2 
_ 0,B08z2(1— Ø2, 


Apr (2.48) 





`. ^ 


Ở đây: ¿ tỷ lệ phần trống của lưới, thường nằm trong khoảng 0,01 + 0,05, 


S1 


( =œ / - Vận tốc dòng ở lỗ lưới (m/s) 


œ - Vận tốc dòng trong toàn bộ tiết diện thiết bị (m/s) 


C - Hệ số từ lực của lưới, phụ thuộc vào tỷ số đ/ð. 


Xác định theo đồ thị (hình 2.7); d, - Đường kính lỗ lưới (m); ð - Chiều dày lưới (m). 





Lớp tĩnh — 
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Hình 2.7. Sự phụ thuộc của chuẩn số Re uới chuẩn số Ar 
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31. Vận tốc dòng khi lớp vật liệu chuyển từ trạng thái không chuyển động sang trạng 
thái tầng sôi gọi là vận tốc tới hạn. Vận tốc tới hạn đối với lớp hạt hình câu đường kính 
giỏng nhau xác định theo công thức từ phương trình (2.13): 


 =“ (2.49) 
1400 + 5,22VAr 

Phương trình này được tính với độ xốp trung bình của lớp hạt không chuyển động 
tạ= 0,4, có sai số là + 20%. Trong đó 


2 3 3 
@yp . d Re“@ — øc)_ dứ@—p.)g _ dc — Øc)B 
lekp = —; Ä'=#—————“———“—— 
e : Fr.c v2. „” 








, 


œyp - Vận tốc tới hạn của dòng trong toàn bộ chiêu ngang thiết bị (m/s) 
d - Đường kính của hạt (m) 

p và p„ - Khối lượng riêng của hạt và môi trường (kg/em°® 

v„¿ - hệ số nhớt động học của môi trường (m”/s) 


¿ - Hệ số độ nhới của môi trường (Pa.s) 
Đối với khí (¿<< Øø) 


fẹe‹Øc 
Đối với hạt có hình dạng khác vận tốc tới hạn của dòng có thể xác định có tính tới yếu 
tố hình dạng: 


®œ=0,/2075_ : (2.50) 
v23 


V - Thể tích hạt (m) 
8 - Diện tích bề mặt của hạt, mĩ 
Trong đó đường kính tương đương dự bằng: 
e = ®Đd, 
d, - Đường kính hình cầu (m) có thể tích bằng thể tích hạt d, = 1,24 VV 


Đối với lớp hạt có nhiều đường kính khác nhau: 


đ=_-ä (2.51) 





n - Số cỡ hạt 
d; - Đường kính trung bình của hạt cỡ ¡ (tức là giá trị trung bình của lỗ lưới hạt cỡ i 
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đi qua và lỗ lưới tiếp theo của hạt cỡ ¡ không đi qua). 
x¡ - Tỉ lệ khối lượng của thành phần hạt cỡ ¡. 
32. Khi tăng vận tốc dòng œ sẽ xảy ra quá trình tăng kích thước lớp tầng sôi (chiều 


cao và độ xốp). Chiều cao lớp tầng sôi h (m) quan hệ với chiều cao lớp hạt đứng yên theo 
công thức: 





l—s& 
h= - hạ. (2.52) 
l—e 
Độ xốp của lớp tâng sôi xác định theo công thức: 
0,21 
2 
; = |18Re + 0,36Re (2.53) 


Ar 


Tỷ số giữa vận tốc dòng khí trong thiết bị và vận tốc tới hạn gọi là hệ số tâng sôi: 


— Œ) 
DI — _ (2.54) 


Vận tốc thực của đòng ở khoảng trống giữa các hạt trong tầng sôi xác định theo công 
thức: 


Œ@q = 


m®|E 


(2.55) 


ở3. Vận tốc dòng khí do hạt trong tầng sôi chuyển động ra khỏi tầng sôi gọi là vận 
tốc phụt. Vận tốc phụt tương ứng với quá trình bắt đầu phá vỡ tầng sôi, khi đó, xác định 
theo công thức: 
Ar 


= _ (2.56) 
18+0,61VAr 


œy.d./Øc 
Lo 


Trong đó: Re, = 


34. Trên hình 2.8 biểu diễn đồ thị quan hệ giữa Ly = f(Ar. £) cho tầng sôi có 
e = 0,4 đến e = 1,0. Đồ thị cho phép xác định vận tốc dòng œ cần để đạt tới độ xốp của tầng 
sôi gồm nhứng hạt có đường kính d đã biết. Có thể dùng để giải bài toán ngược lại. 


35. Thời gian lưu trung bình rạ (S) của hạt rắn trong thiết bị tầng sôi: 


tạ = (2.57) 


M - Khối lượng vật liệu nằm trong tầng sôi (kg) 

L - Lưu lượng vật liệu chảy vào (kg/s) 

Do ảnh hưởng của quá trình đảo trộn mãnh liệt vật liệu trong lớp tầng sôi nên thời 
gian lưu của từng hạt riêng biệt trong lớp tầng sôi sẽ khác với thời gian lưu trung bình rq 
Do đó nếu biết thời gian r„, cho trước với giá trị thời gian r (ví dụ thời gian để thực hiện 


quá trình nào đó trong lớp tầng sôi), khi đó tỉ lệ số hạt rắn lưu lại trong lớp tầng SÔI VỚI 
thời gian lớn hơn hoặc bằng r sẽ được xác định: 
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KHUẤY TRỘN TRONG MÔI TRƯỜNG LỎNG 


36. Chuẩn số đồng dạng thủy lực học dùng trong quá trình khuấy trộn được xác định 


như sau: 


Chuẩn số Rây-nôn (ly tâm). 





ndˆ 
Re=Ê£ (2.60) 
“ 
Trị số tới hạn của chuẩn số đó: 
Rey„ = ð0 
Chuẩn số công suất 4), 
ảng (2.61) 
pnd° 
Chuẩn số Fơ-rút (ly tâm). 
2 , ` 
r,=nd r (2.62) 
=4 


Trong các chuẩn số đó: 
N - Công suất dùng cho bộ phận khuấy, W 
ø - Khối lượng riêng chất lỏng, kg/mŠ 
a - Độ nhới chất lỏng, Pa.s 


n - Số vòng quay của bộ phận khuấy, s1 


d - Đường kính bộ phận khuấy, m 
_ g- Gia tốc trọng trường, (9,81 m/s`) 
37. Sự phụ thuộc giữa các chuẩn số đồng dạng dùng cho quá trình khuấy ở dạng chung: 
| Eặ = f(Re, Fr, Gị, Gạ, Ga...) 
Thường thường không tính ảnh hưởng của trọng lực. Lúc đó: 
K = @(Re, Gì, Gạ, Gạ...) 


Trong đó: G¡ = 4, Gạ = b, Gạ = 1s 
D 


d d 
Gì, G¿... - Những tập hợp các đồng dạng khác về hình học, đặc trưng cho sự cấu tạo 


của bộ phận khuấy vị trí của bộ phận khuấy tương ứng với đáy thùng và mực chất lỏng 
cùng nhứng yếu tế hình học khác. 


(1) 


Trong những lần in trước của quyển sách này chuẩn số công suất —#_— gọi là chuẩn số biến đổi Ơ-le dùng 
pnd 





cho các bộ phận khuấy (EoMw). 
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d - Đường kính bộ phận khuấy, m; 
D - Đường kính thùng, m. 
b - Chiều rộng cánh khuấy, m 
H, - Chiều cao lớp chất lỏng trong thùng khuấy 
Đối với những bộ phận kiuấy đồng dạng hình học, phương trình chuẩn số chung có 
dạng: 
Eu=-=== (2.63) 
Re" 


Trong đó: c và m - đại lượng không đổi (đối với cấu tạo của bộ phận khuấy đã định và 
chế độ khuấy trộn đã định). 

38. Đối với những bộ phận khuấy đồng dạng hình học chong chóng và mái chèo khi 

H 
D~_—°~3 (xem hình 2.12) có những sự phụ thuộc như sau: 
d d : 


a) Đối với chế độ chảy dòng (Re < 50) 
—1,67 


Eặy = 230Re (2.64) 
b) Đối với chế độ chảy xoáy (Re > 50) 
Kặy = 0,845Re_ .95 (2.65) 


Do những công thức trên tìm được công suất chỉ phi dùng cho các bộ phận khuấy kiểu 
mái chèo và chong chóng: 


a) Đối với chế độ chảy dòng: 


N=23œ_951)9 nh °55 w (2.66) 


b) Đối với chế độ chảy xoáy: 


N= 0,848 0.950.052.895 4.9) W 


_ (9.67) 
Kích thước các đại lượng cũng lấy như trong các công thức (2.49) và (2.50). 


Đối với các bộ phận khuấy có cấu tạo khác thì số liệu cho về chi phí năng lượng dùng 
để khuấy trộn được chỉ dẫn trong sách [2.10]. Trị số những đại lượng cố định c và m trong 
phương trình chung (2.52) đối với các bộ phận khuấy khác nhau được chỉ dẫn trong bảng 
21; trong hình VII cho biết sự phụ thuộc ENy = f(Re) đối với các bộ phận khuấy trên. 


NHỮNG THÍ DỤ 


THÍ DỤ LẮNG 


Thí dụ 2.1: Tìm giới hạn lớn nhất (nghĩa là đường kính lớn nhất của hạt). 
Theo công thức Stốc, đối với các hạt đá thạch anh có trọng lượng riêng của nó là 2650 


kg/m” lắng trong nước 20”. 
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Giải: 
Công thức Stốc dùng khi Re, < 0,2. Bởi vì giới hạn cao nhất là trị số Re = 0,2 cho 


nên hạt thạch anh lớn nhất, mà sự lắng của nó, có thể tính theo công thức Stốc cần phải 
có đường kính: 


0,2 
d=  2⁄cz 
“#+toc7c 
0, 
#060804 7E 
: đyẹ : 
Mặt khác theo công thức (3.1): 
2 
_ đŒ_-y.) 
o6 ====———= 
18, 


So sánh hai biểu thức của œ¿„ ta thấy: 


đ = 3 0,2 h 18g 
\ Œ — tÌ#‹ ng 


Độ nhớt của nước 20”, = lcp ~ 104 kg / mẺ. Do đó: 


(2650 — 1000)1000 


Đường kính hạt thạch anh tìm thấy tương ứng với vận tốc lắng: 


-4 ] 
œố = (2.10 ĐI _ 327 10: mực 
60. 10 Ê. 1000 
Thí dụ 2.2: Tìm vận tốc lắng trong nước của các hạt các thạch anh hình cầu đường 
kính 0,9 mm nếu khối lượng riêng của cát 2659 kg/m” và nhiệt độ nước .20°: 
Giải: 
Xác định chuẩn số Ar: 
: đổ — p)Acg cong "7 bưnn ty 
cau ĐÀZ _ 0,Ø'..10.'(2650 ~ 10001/09,810 _ 1 ¡g qợf 
tệ ` “6. .ẽ : 
Trong đó /¿ = lcp (bảng 5) đối với nước. 
Theo trị số đã tìm được Ar = 1,18. 10Ê từ hình 2.4 chúng-ta tìm thấy Re = 140. 
Vận tốc lắng của các hình cầu đường kính 0,9 mm xác định theo biểu thức: 


Re -3 
Ø8 ec 1a 110 1.10” „6 ig du 


do,  0,0009. 1000 


Thí dụ 2.3: Xác định kích thước lớn nhất của các hạt phấn hình cầu được mang di bởi 


dòng nước có tốc độ 0, m/s, nhiệt độ nước 10°C, khối lượng riêng của phấn 2710 kg/m`. 
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Giải: 


Xác định chuẩn số Ly theo công thức (2.5) 





3 _ 2 : ‹ 4 
“uc ....Ú5 ,1Đ0Ơ ,1Ó „vao JuYẾ 


Lỳ =:.—= 
e@ — Øc)g  1,3(2710— 1000)09,81 


Trong đó độ nhớt nước ơ 10°C là ¿ = 1,3cp. 


Theo trị số tìm được Ly = 5,72. 10 trong hình 2.4 chúng ta tìm thấy trị số Re = L750. 
Sau đó dùng công thức (2.4) chúng ta xác định đường kính lớn nhất của bác hạt phấn được 
nước mang đi. 


-3 
‹ — ` 
d= cớ _ 1750.18.10 ”_— ¿ma 1Q Šm = 4,B5 mm 


o2 0, . 1000 
Thí dụ 2.4: Tìm vận tốc lắng trong nước 20°C của những mảnh vẩy chì hình góc có 
dạ= 1 mm. Khối lượng riêng vẩy chì là 7560 kg/m”Ẻ. 


KG — — GIẢI: 


Tìm vận tốc lắng các mảnh có hình dáng không đều theo chuẩn số Ly, sơ bộ xác định 
trị số chuẩn số Ar. 


3 : " .- 
Ar= 3$ —92Pc8 _ 1”. 10 (7560 - 1000) Ñö. 9,81 
2 108 


= 6,44. 10 
2 : 
LẦN 1 


Trong đó: / = lcp (bảng ð) _. 


Theo sơ đồ hình (2.4) đối với các mảnh hình góc chúng ta tìm thấy Ly = 3,1. 102 
Vận tốc lắng tính theo công thức (2.5): 


2-3 [tz,.e —ØVẾ _ 3 | 3,1.10”.1(7560 — 1000)9,81.1073 _ 0.271 m/s 
ỌC TT « = .c====c. co 1... s ý 
r} 1000 


Thí dụ 2.5: Xác định độ lớn của các mảnh than hình thoi (2; =1400 kg / m)) và các 
mảnh phiến thạch hình tấm (o¿ = 2200 kg / m”), lắng với tốc độ bằng nhau œ¿¿ = 0,1 m/s, Ở 
trong nước 20°C. 

Giải: 


Kích thước của các mảnh d, tính theo công thức (2.3). 





Sơ bộ xác định trị số chuẩn số Ar theo chuẩn số Ly trong đồ thị (hình 2.1) đối với các 
mảnh có hình tương ứng. 


Đối với các mảnh hình thoi: 
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2 _—" : 
%ø% 10 ”,102.9/81.10)0_ 


0 TH 1n : 255 
“Pa —Pc)§ — 1.0,4.10°.9,812 
Ở đây — #¿= lcp (Bảng 5) 
ø„ = 1000 kg / m” 
Đối với các mảnh hình tấm: 
3.9 -3 .-6 
Lys = _— “oưŒc — K= _ _ 10 .10 =&85 


“eØ»— BE 1.10 3.1,2.10”,9,812 
Trị số Ly, = 255 tương ứng Ar, = 9.10” đối với các mảnh hình thoi. Trị số Ly; = 85 
tương ứng Aru = 7. 10! đối với nhứng mảnh hình tấm. 


Đường kính tương đương của những mảnh than: 


2 
d. =5 Arựe “ 
.= —_-. 
(ạ — ÐcÌ%c. 6 


= 2,82. 107” m = 2,82 mm 
Đường kính tương đương của những mảnh phiến thạch: 









9.10. 108,12 


9,81. 0,4. 10Ẻ. 10” 









da =3|_ An“ _3 | T.101.12.108 
e, x 
(2a — c)Ðc8 9,81.1,2. 10”, 10Ẻ 


= 1,81. 10 ”m = 1,81 mm 











Thí dụ 2.6: Cân có chiều cao tầng khí giữa ~“Í + \ 
các ngăn của phòng lắng bụi (hình 2.9) là bao lT ME NI 
nhiêu để cho các hạt bụi có đường kính đọng Ñ ị 
lại được, cho biết lưu lượng khí lò là 0,6 mŠ/e? lÑ\ Ñ 
_ Chiều dài của phòng 4,1 m; chiều rộng 2,8 À \ 

m; chiều cao chung 4,2 m. Nhiệt độ trung bình Ñ ề 

chí ở trong phòng 427°. Độ nhớt của khí tương lÀ ề : 
“ứng với nhiệt độ là 0,034 cp, khối lượng riêng JR S 


của bụi 4000 kg/ mỶ, khối lượng riêng của khí 
0,õ kg / mỶ. Hình 2.9 (Cho thí dụ 2.6) 
Giải: 
Xác định lưu lượng của khí trong điều kiện đã cho: 
WeavS 0,6273 + 427) _ 154 mỖ/s 
273 


Vận tốc thẳng của khí (không kể chiều dày của các ngăn): 
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G„ = ~ ch — 0,131 m/s 
2,8.4,2 
Thời gian lưu lại của khi ở trong thùng: 
=b„~_®*1 -a312; 
®©r 0,131 


Vận tốc lắng lý thuyết của những hạt hình cầu (không kể đại lượng ø¿) theo công thức 2.1): 


1 (8.10 5ˆ.4000.9,81 
18 0,034. 1073 


Vận tốc lắng thực lấy bằng 0,5. 0,0041 = 0,002 m/s = 0œ 


toc — 


= 0,0041m.s 


c 
Tìm khoảng cách giữa các ngăn: 
h =ơ¿„¿r = 0,002. 31,3 ~ 0,06m = 60 mm 
Thử lại độ chính xác, dùng công thức (2.4) 
6 
Kc 0,031. 107” 

Bởi vì Re = 0,0048 < 0,2 cho nên lùng công thức Stốc. 

Thí dụ 2.7: Xác định độ lớn những hạt nhỏ nhất, lắng trong ống khí vuông có chiều 
dài 16 m, và chiều cao 2m, với điều kiện vận tốc thẳng của khí 0,5/s. 

Độ nhớt của khí 0,03 cp, khối lượng riêng của khí 0,8 kg/m`Ẻ khối lượng riêng của hạt, 
4000 kg/m” 

Giải: 
Khí đi qua ống trong thời gian: 


r= JỔ = 32s 
0,5 
Trong thời gian này, các hạt muốn lắng lại trong phòng lắng phải có vận tếc lắng không 
nhỏ quá: 
œ„ = -^- = 0,062m/s 
32 
Xác định đường kính những hạt hình câu mà vận tốc lắng lý thuyết của chúng bằng 
hai lần lớn hơn, tức là bằng 0,124 m/s. Tính trị số chuẩn số Ly theo công thức (2.5): 
3 2 3 
œ) 5 = 
ly & oc ` Øc - 0,124 .0,8 = 1,035. 10 
“BE  107.0,03.4000. 9,81 


Theo đồ thị (hình 2.1) tìm được trị số Re = 0,14, từ đó: 


b) 
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Thí dụ 2.8: Xác định đường kính máy lắng để lắng liên tục bột phần trong nước (xem 


hình 2-2). Năng suất của máy lắng 80 tấn/h. Huyền phù ban đầu có nồng độ 8% (khối lượng) 
CaCO.. 


Đường kính nhỏ nhất của các hạt có thể lắng được 35 /¿. Nhiệt độ 


của huyền phù 
15C. Độ ẩm của bã 70%. Khối lượng riêng của phấn 2710 kg/m. 


Giải: 


Để xác định đường kính của máy lắng cần phải tính bề mặt lắng cần 


thiết theo công 
thức (2.9). Để tính nó, ta cần biết sơ bộ tốc độ lắng: 


2 = 
ø =3 ~Pe)ẽ _ 3.8”. 10” '°(2710-— 1000)9,81 








= = 0,001 m/s. 
18, 18.1,14.10 Ÿ 
Ở đây #¿ = 1,14 cp (xem phụ lục) 
Kiểm tra các trị số chuẩn Re. 
BaiS S96 1a 1Ô s WÐIVEU. 'LTU - ø ng s6 
íc 111,10” 
Tốc độ lắng thực tế: 
œ'o„¿ = 0,B. 0,001 = 0,5. 10; m/s 
Tiết diện của máy lắng: 
Gu(1— ——) 80.102(1 — -Ê) 
Ffee=“————#-=———————— 39 _ =33,5m° 
360022'‹  3600.102.0,5.103 


Đường kính của máy lắng: 


D=: |92:5. =6,4m 
0,785 
Thí dụ 2.9: Xác định đường kính thùng lắng nước, nếu với những điều kiện trong ví 
dụ trên lấy đường kính những hạt nhỏ nhất được lắng bằng 18 ¿? 
Giải: 


Theo công thức Stốc thì vận tốc lắng tỷ lệ bình phương với đường kính hạt, vì vậy tỷ lệ: 





nghĩa là với điều kiện mới vận tốc lắng giảm đi 4 lân. 


Do đó trong nhứng điều kiện bằng nhau khác cân có bề mặt lắng 4 lần lớn hơn, và 
đường kính thùng lắng 2 lần lớn hơn tức là 12,8 m 


Tóm lại, giữa đường kính những hạt được lắng và đường kính thùng lắng có tỷ lệ nghịch 
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dị — Dạ 
dạ Dị 
Thí dụ 2.10: Xác định chiều cao thùng lắng (xem hình 2.2), nếu biết được rằng muốn 
làm quánh huyền phù trong khu vực đặc cần 16 giờ. Tỷ trọng của pha rắn 2,6. 


Sự pha loäng trung bình trong khu vực đặc R : L = 1 : 1,5. Đường kính thùng lắng nước 
10 m. Năng suất một ngày đêm của thùng lắng nước 24,2 tấn pha rắn. Pha lỏng là nước. 


Giải: 
Tìm tỷ trọng huyền phù trong khu vực đặc theo công thức (2.26), sau khi chia cho ø: 
_ Ames(n + l)_ 26(15+ 1) _ 
Amgn + Ì 2,6. 15,5+ 1 
trong đó: n = L: R = 1,5 
Nồng độ khối lượng huyền phù trong khu vực đặc. 


=_= 1 =04 kg pha rắn 
1+1, kg huyền phù 


Do đó 1mẺ huyền phù đặc chứa: 
1320 x 0,4 = 530 kg pha rắn 
Theo điều kiện bài toán trong thời gian một ngày đêm trên Imˆ lắng được: ⁄ 
—212_ ~ 0,308 tấn / m' ngày đêm pha rắn. 
0,785. 10” 


Chiều cao khu vực nhập liệu tăng bằng 0,45 + 0,75 m. Để pha lỏng huyền phù với tỷ lệ 
(R:L = 1: 10) có thể lấy hị = 0,6m. 
Do đó khu vực đặc trong 16 giờ đi qua được 0,308. 16 ~ 0,205 tấn pha rắn trên 1mŠ bề 
24 


mặt lăng. 


Trên kia đã tìm thấy huyền phù ở khu vực đặc chứa 0,530 tấn pha rắn trong 1mŠ, vì 

vậy chiều cao khu vực ấy bằng: 
_ 0,205 
0,530 


hạ = 0,387m 


Chiều cao khu vực thùng lắng nước có cánh quay phía trong phụ thuộc độ nghiêng của 
mái chèo đối với đáy của thùng lắng. Cho chiều cao đó bằng 0,146 m, trên 1 m đường kính 
thùng lắng, như vậy: 


hạ = 0,146. 6 = 0,73m 
Tóm lại chiều cao chung của thùng lắng nước: 
H = hị + hạ + hạ = 0,6 + 0,387 + 0,73 = 1,717m = 1,72m 


Thí dụ 2.11: Tính xy-cơ-lôn dùng để phân ly các hạt vật liệu khô ra khỏi không khí 


63 


khi đi qua máy sấy phun, theo những số liệu sau đây: kích thước các hạt nhỏ nhất 80%, lưu 
lượng không khí 2000 kg/h, nhiệt độ 100°C. 


Giải: 


Để thu hồi những hạt vật liệu có độ lớn 80+, chúng ta chọn xy-cơ-lôn của hệ thống 
NHOGAS-15. 


Lấy ẤP - 740, tìm đường kính xy-cơ-lôn theo công thức: 





Ør 
D=_Ÿ 
0,785%› 
Sơ bộ xác định điều kiện tốc độ khí đi trong phần ống của xy-cơ-lôn từ công thức: 
ẤP set 
Ør : 


trong đó ¿,„ = 160 


vậy œ=y| 40:2 _ 3,04 m/s 


160 
Khối lượng riêng không khí: 





Ð,= 1,298. 2Š « 0,95 kg / mỗ 
373 


Đường kính xy-cơ-lôn: 


ĐÐ<“t-——"”.-_..=036ốx 
0,95 . 3600. 0,785 . 3,04 


Chọn đường kính xy-cơ-lôn bằng 0,50 m. 
Sức cản thủy lực của xy-cơ-lôn: 


2ø” : 
c2” _ tao, 0,96. 3,04 


= 703 Pa = 72mm H,O 
2 2 





QUÁ TRÌNH LỌC 
Thí dụ 2.12: Tìm công thức (2.16), chỉ sự phụ thuộc giửa khối lượng bã khô trên 
1m” nước lọc, khối lượng riêng của nước lọc, nồng độ huyền phù và độ ẩm của bã. 
Giải: 


Phương trình cân bằng vật chất của quá trình lọc (khối lượng huyền phù = khối lượng 
nước lọc + khối lượng của bã ướt): 


Quy = Gạ, + GpA.oc 


Chia phương trình đó cho G... là khối lượng bã khô trong huyền phù: 
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Œeyen - Œœ „ CBAøc,a) 


G Gcy„ Geyx 


cyx 
Thay đổi lượng nước lọc bằng tích số thể tích nước lọc với khối lượng riêng của nó: 
Chúng ta ký hiệu: 
t8= CpA.oc kg bã ướt 
G.y„ kg bã khô 
Geyx kg bã khô 
G kg bã huyền phù 


. *cycn 





x= 


C= Gcyc kg bã khô 
Vạ m` nước lọc 


Thế thì có thể viết lại phương trình (a) như sau: 


x ec 


Từ đá: = —- 

1 —mx 

Thí dụ 2.18: Xác định thời gian lọc 10 lít chất lỏng qua 1mẺ vải lọc, nếu trong thí 
ighiệm sơ bộ cứ 1mẺ vải lọc thu được một số lượng nước lọc: 1 lit trong khoảng 2,25 phút 
tà 3 lít trong khoảng 14,5 phút, sau khi bắt đầu lọc. 

Giải: 

Theo những số liệu thí nghiệm tìm nhứng hằng số thực nghiệm K và C trong những 

phương trình lọc: 


V2 + 2VC = Kr ` 
Muốn vậy chúng ta viết ra hai phương trình có 2 ẩn số: z 

12+ 2.1.C = K.2,25. 

32+ 2.3.C = K.14,5 


Từ đó: K = 0,77 lŠ/m^ phút và C = 0,37 Ủ/mẺ 
Để xác định thời gian lọc cần phải thay những trị số đã biết của các hằng số và thể 


tích chất lỏng đã cho vào phương trình lọc: 
102 + 2.10.0,37= 0,77r 


Từ đó: r = 140 phút hay 2 giờ 20 phút. 
Thí dụ 2.14: Với điều kiện của thí dụ trên xác định thời gian rửa bã, nếu số lượng 


nước rửa là 2,4 1/mỄ và quá trình rửa đi theo đường của nước lọc ban đầu. 
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Giải: 
Không kể sự khác nhau về độ nhớt của nước lọc và của nước rửa, chúng ta sẽ tính được 


rằng tốc độ rửa bằng tốc độ lọc ở thời gian cuối. Chúng ta xác định tốc độ lọc ở thời gian. 
cuối theo phương trình (2.14) với điều kiện dùng nhứng số liệu của ví dụ trên: 


SYm J7Í-. ƠI Gà 0,037 mỀ / mÊ phút 
dư 2(V+C) 2(10+0,37 


Thời gian rửa: 


V 
Tạ =——RP =_ 2 g8 phút 
k s] 0,037 
dr 
np 


Thí dụ 2.15: Trong thời gian lọc thí nghiệm nước huyền phù chứa 13,9% cacbonat canxi 


ở nhiệt độ 20°C trong máy lọc ép của phòng thí nghiệm có F = 0,1mZ và chiều đầy chất bã 
50 mm thì thu được những số liệu sau đây bảng (2.2) 


Bảng 2.9 


3,43.10 






Tìm trị số bằng số của các hằng số lọc từ phương trình (2.13) 
dV” + 2VC = Kz 


Với áp lực dư 3,4310” Pa những số liệu thí nghiệm có được 





Vị PP” =2,92.10 Ömỗ/mổ, vị = 146 — Q0ạog 
1000. 0,1 — 3600 
Vạ= TC ST T=1/8.10 2m9/mổ  ;„=.Š8Ố _ Quạg mm 
-1000. 0,1 : 3600 


Thay những đại lượng đã kể vào phương trình (2.13) và giải hệ thống phương trình: 
(2,92. 10”? + 2.2,92.102.cœ= K.0,0405 
(7,8. 103? +2.7,8, 10¬2, C =K.0,246 


từ đó:  K=278.10 'm2/n 
\ 0S + ( 
MỊ (x LÁcv 
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+ "¬ 
M | ấ ì \ V 
3 


G=4.7.10 3mŠ/mÊ 


Theo cách trên tính các hằng số K và C, khi áp lực dư 10,3.10Ỷ Pa. Chúng ta tính được 
trị số các hằng số lọc sau đây: 


K = 560. 107 “m2/h 
C = 3,78. 103m / m° 
Thí dụ 2.16: Với điều kiện thí dụ trên tính sức cản riêng của bã cácbônát canxi, cho 
biết thêm độ ẩm của bã khi pạ = 3.4310” Pa bằng 37% và khi pạ = 10,310! Pa bằng 32% 
khối lượng bã ướt. 


Giải: 
Tính sức cản riêng của bã theo công thức (2.18) 
Áp lực lọc Ap = Pị = 3,430 Pa 


Khối lượng riêng nước lọc ø = 1000kg/ mŠ 





Độ nhớt nước lọc ở 20° „=> = 27,8. 10 kg/mh 
3600 


Hằng số lọc (khi áp lực pị =3,43.1Ø Pa) K = 278.10 “m2/h 
Phần khối lượng pha rắn trong huyền phù x = 0,139. 
Tỷ số khối lượng bã ướt với bã khô rm=_ Ì =1,59 
1—0,37 
Số lượng nước lọc từ 1 kg huyền phù 1 - mx = 1 -— 1,59. 0,139 = 0,779 
Thay nhứng đại lượng tìm được vào công thức (2.18) 


r= 2Ôp(1 — mx) — 2.3,43.10! — 
KPX ~. 278.10 “.1000.27,8.10Ẻ.0,139 
= 5.10!” m/kg bã khô 
Khi áp lực lọc pạ = 10,310” Pa, chúng ta có: 


K = 560. 10 “m2/h 


Mĩ Sec-=+l:47 


10,39 
1 —- mx = l1- 1,47. 0,139 = 0,795 
Những đại lượng còn lại có những trị số như vậy khi pị = 3,43.10Ẻ Đa. 


Có thể tìm sức cản riêng của bã bằng cách thay trị số các đại lượng đã tính được vào 
phương trình (2.18) hay là từ tỷ lệ thức: 
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T2 „ ^P2É4( - mx)z _ 104810”.278.10 ^.0,795 _ 1 „2 
rị APiRzl— mx)i 3 4310°,560.107',0,779 


từ đó: rạ = 5. 10, 1,62 = 7,6. 1012 m/kg bã khô 


Do đó khi tăng áp lực lọc gấp 3 Ïần thì sức cản riêng của cacbonat canxi chỉ tăng thêm 
52%. : 


Thí dụ 2.17: Sức cản riêng của vải lọc là bao nhiêu khi lọc huyền phù cacbonat canxi 
với những điều kiện của các thí dụ 15 và 16? 
Giải: 
Tính sức cản riêng của vải theo công thức (2.21) 


«.Ấzx EvØÐ ¿5X 


2 
TTK ,m/m 


l—mx 
a) khi pị = 3.43.10' Pa 


—3 10 ~ 
_ 4,7.10 `.5.10 .1000.0,139 =42. 1019, ng 
0,779 


TTK 
b) khi pạ = 10.310 Pa 


- 3,78. 10”. 7,6. 10!!. 1000. 0,139 
0,795 


Khi thay đổi áp lực lên 3 lan, sức cản riêng của vải chỉ thay đổi thêm 19%. 


c3 =5.10!) m/mˆ 


Thí dụ 2.18: Cần lọc huyền phù với máy lọc ép loại khung bản và cứ 3 giờ thu được 


6 mỀ nước lọc, quá trình lọc thí nghiệm huyền phù đó bằng máy lọc ép phòng thí nghiệm 
với cùng áp lực như thế và chiều dày như thế của lớp bã. Cho biết rằng các hằng số lọc đối 


với bề mặt máy lọc có nhứng trị số sau đây: K = 20,7. 10 “m2/h; C = 1,45. 10 ”mŠ / mỂ. 
Xác định kích thước cần thiết của máy lọc ép. 


Giải: 
Tìm năng suất 1m” máy lọc ép theo phương trình lọc (2.13). x 


Vạ + 2. 0,145. 102V = 20,7.107*,3 


từ đó V=—0,145.10 2+ ý (0,415. 107?)ˆ + 62,1.10 7! 


= — 0,145. 10 = 7,88. 102 = 7,73. 102mŠ/ m? 
trong một chu xỳ lọc, nghĩa là sau 3 giờ. 
Do đó, đối với năng suất đã cho, cần có bề mặt lọc: 


6 ° 


000778 ` 


Theo sách thống kê chọn máy lọc ép có thông số gần nhất là F = 83m”, có 42 khung 
bản kích thước 1000 x 1000mm. 
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Chú thích: Cũng có thể xác định bè mặt lọc ngay từ phương trình (2.13) dùng cho tất 
cả các máy lọc có bẻ mặt F và năng suất Vị, m” nước sau chu kỳ lọc: 


VỆ + 2Vg.FC = KEẨr 
6”®+2.6.1,45. 107'F = 20,7.10”!,ag? 
Từ đó: F = 77,4m2 


Thí dụ 2.19: Cho 8,ðm /giờ huyền phù 
chứa 17,6% pha rắn vào trong máy lọc chân 
không thùng quay làm việc liên tục (hình 9.10). 
Muốn có độ ẩm cuối cùng của bä 34%. Độ chân 
không dự trà trong nhà máy 600 ram thủy 
ngân. Khi lọc thí nghiệm bằng mô hình mẫu 
phòng thi nghiệm ở độ chân không 510 m thủy 
ngân ta có sau 22 giây làm việc đã đạt được độ 
ẩm của bã cần thiết. Khi đó các hằng số lọc 
đối với 1 m° bằng-K = 11,2 lít?/mỸs và C = 6 
lí” / mỸ. Khối lượng riêng huyền phù 1120 kg/mỔ. 
Khối lượng riêng nước lọc 1000 kg/mŠ. 

Xác định bề mặt cân thiết của máy lọc và 
số vòng quay của nó. Hình 2.10 (cho thí dụ 2.19) 


Giải: 





Tính lại hằng số lọc K đối với chân không 600 ram thủy ngân với điều kiện gần đúng 
cho K ty lệ với Apt; 


E ~ 600 “1 17 
K'` 510 


Từ đó: K = 11,2. 1,17 = 13,1 Ht/sraŸ- 


Xác định năng suất riêng của khu vực lọc từ phương trình (2.13) cho thời gian lọc. 
r= 32s (theo đầu bài): 


VỀ + 2VC = Kr 

VỶ + 2V.6 = 13,1. 32 
Từ đó: V=-—6+V36+ 420 =-—6+21,4= 15,4l2/m” sau 32s 
Do đó, năng suất riêng của khu vực lọc trong 1 giây: 


15,4 
32 


(1) Trong thực tế điều đó không hoàn toàn như vậy - Xem ví dụ 5. 


= 0,4821Ÿ/m2s ` 


6g 


Tính năng suất đã cho đối với huyền phù Sang năng suất đối với nước lọc. Với độ ẩm 
bã 34% tỷ lệ trọng lượng bã ướt với bã khô: 


m = = 1,52 





1- 0,34 
Phần khối lượng pha rắn trong huyền phù x = 0,176; khối lượng huyền phù G, = Vụ, 
= 9600 kg/h; khối lượng bã ẩm G.„=G xem = 9500. 0,176. 1,52 = 2540 kg/h; khối lượng 
nước lọc Gạ =G,T— G„ = 9500 - 2540 = 6960 kg/h. Với khối lượng riêng nước lọc. 
= 1000kg/ mỂ, lượng thể tích nước lọc là 6960 Iit/giờ, 
Tóm lại, năng suất đã cho tính theo nước lọc: 
CỔ —_ 1/931 
3600 
Do đó, bề mặt cần thiết trong khu vực lọc là: 


Vì thường thường trong những máy lọc chân không kiểu thùng quay bề mặt khu vực 
lọc bằng 35% bề mặt chung, cho nên bè mặt chung của máy lọc bằng: 


Theo sách thống kê, chúng ta chọn loại máy lọc chân không kiểu thùng quay mà 
F=12m2 Đường kính máy lọc D = 2,1 m chiều đài máy lọc L = 1,8 m. 


Số vòng quay của máy lọc trong một phút cần để đảm bảo thời gian lọc đã cho r = 39 
s được xác định từ tỷ lệ: l : ` 


32 0,35 
60 n 
Từ đó 
n=S0:0.35 _ 0 san vòng/phút 
32 
Thí dụ 2.20: Tìm trị số hệ số rửa K dựa vào = 
những số liệu thí nghiệm sau đây, Máy lọc ép đã (@- 
lọc chất bã ra khỏi dung dịch NaC| loãng. Quá .. 
trình rửa bã tiến hành ở 20°C với lượng nước dùng S 
+, + bọ 
khác nhau. Chiều dày lớp bã trong 2 thí nghiệm xÐ 


đầu là 1,27 cm, và trong 2 thí nghiệm tiếp theo 
là 2,8 em. 


, 


Ngoài việc đo lượng nước rửa còn phân tích 
nước đó về hàm lượng NaCl, fết quả đo và phân 
tích chỉ dẫn ở bảng 2.3. 





Hình 2.11 (Cho thí dụ 2.20) 
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Giải: 
Số liệu phân tích ở bảng 2.3 là có lợi cho việc vẽ đồ thị (hình 2.11). 
Bảng 2.3 


Số thí nghiệm f 1 3 4 
Chiều dài lớp bã, cm l 1,27 2,8 2,8 
- Cường độ rửa, lít/cmÊ phút 0,00085 0,00055 0,000935 


- Thời gian rửa, phút Nồng độ NaC! gilít 





Muốn vậy dùng giấy kẻ bảng Logarit, trên trục tung đặt logarit các nồng độ muối trong 
nước rửa và trên trục hoành là thời gian. Sự phụ thuộc giửa r và C trong hệ thống tọa độ 
đó [xem công thức (2.22)] có dạng đường thẳng; theo độ nghiêng của đường thẳng có thể 
tính trị số K thuộc giai đoạn rửa khi đã xác định phương trình (2.23). 

Đem chỉnh lý nhứng số liệu thực nghiệm nhờ phương trình (2.23) sẽ tính ra hệ số rửa 
K, theo số liệu thí nghiệm 1 nhận được ở phút thứ 4 và phút thứ 8 của quá trình rửa. 

T6 8—4 _ _ 2,3.1,27 

lg73,5— Ig16/2 K.0,00085 

Từ đó: K = 560 emẺ / lít 

Những trị số của K cũng được tính như vậy đối với số liệu thực nghiệm còn lại và ghi 
trong bảng 2.4. 


Bảng 2.4 






Số thí nghiệm 







Những trị số trung bình của K cmỶ / lít 


Thí dụ 2.31: Can rửa để tách NaCl trong máy lọc ép trong một thời gian bao nhiêu để 
lạt nông độ cho phép ð g/lít trong nước rửa? Quá trình rửa bằng nước sạch. Cường độ rửa 
),33 m”/mZ.h giờ. Chiều dày lớp bã 35 mm. Hằng số rửa K = 520 cm /lít. Trong thời kỳ 
Ìầu của quá trình rửa nồng độ NaCl trong nước rửa là 143 gilít. 


1) Số thứ tự thí nghiệm tương ứng với các đường cong trong hình vẽ 2.11 
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Giải: 
Dùng phương trình (2.23) thay vào đó những đại lượng đã cho. 
ở = 0,035 m; ø = 0,38 m” /mÊ.h; K = 520. 0,001 mŠ/ mỂ 
Lúc đó: 
2,3. 0,035 
520. 0,001. 0,33 


Thí dụ 2.22: Với điều kiện của ví dụ trên, tính nồng độ NaCl trong nước rửa sau khi 
đã rửa được 50 phút. 


Tz 


. (Ig143 — lgð) = 0,683 giờ = 41 phút 


Giải: 
Tìm nồng độ muối trong nước rửa theo công thức (2.22) 


52U. 0.001. 0,33. 50 


0,035. 60 4,08 


Cạ = 14% =143.e_ 


Tính logarit biểu thức này ta được: 


lgC; = Ig143 — ®ĐÖ ~ 2 156 — 1,75 = 0,406 


Do đó: Cạ = 2,53g/ lít. 


LỌC LY TÂM 


Thí dụ 2.23: Xác định cấu tạo của máy lọc ly tâm và phương pháp công nghệ để tách 
pôtát ra khỏi dung dịch dựa vào những số liệu sau đây: 


Huyền phù 


- Nồng độ chất rắn trong huyền phù 7B5% 

- Hoạt tính hóa học dung dịch kiềm 
Bã 

- Độ ẩm còn lại 3% 

- Cơ cấu `_ tỉnh thể 

- Hoạt tính hóa học , phản ứng kiềm 


- Rửa bằng nước 
- - Tẩy trắng bằng hơi nước 
Quá trình phân ly phải cơ giới hóa vì máy lọc ly tâm cần đảm bảo năng suất cao. 
Giải: 
Để phân biệt hệ lỏng - rắn trong trường hợp chất huyền phù cứng thì dùng những máy 


lọc ly tâm kiểu 1-a ĐI 1ã. để lợi. 


(1) Số thứ tự thí nghiệm tương ứng với các đường cong trong hình vẽ 9.]]1. 
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Theo đâu bài quá trình cân phải có cơ khí hóa vì vậy cần phải chọn những máy lọc ly 
tâm loại bán liên tục (hạng B) và loại liên tục (hạng B). 


Để tính đến sự rửa bã bằng nước và tẩy trắng bằng hơi nước chúng ta dùng loại máy 
lọc ly tâm bán liên tục. Cơ khí hóa quá trình có thể được đảm bảo bằng cách điều khiển tự 
động. Trong hạng B có hai nhóm cấu tạo máy lọc ly tâm: máy lọc ly tâm nằm ngang, máy 
lọc ly tâm đứng. 


Trong số máy lọc ly tâm bán liên tục thì những máy lọc ly tâm ngang là phổ biến hơn 
cả. Vì vậy cho nên chúng ta chọn máy lọc ly tâm nằm ngang. 


Thí dụ 2.24: Máy lọc ly tâm gián đoạn kiểu thùng quay có đường kính trong 1.200 mm, 
chiều cao 550 ram, bề dày của vỏ thùng 10 mm và khối lượng 120 kg. Số lỗ ở vỏ thùng quay 
theo chiều đứng là 12; đường kính lỗ 5 mm. Quanh thùng vấn 3 cái đai thép tiết diện mỗi 
cái 15 x 30 ram”. Vật liệu thùng là thép có ứng suất phá vỡ 4ð00 kg lực/cmẺ. Khối lượng vật 
chứa 400 kg chiều dài lớp đó 200 mm. Tìm số vòng giới hạn cho phép của máy lọc ly tâm 
nếu hệ số an toàn sức bền không quá 5. 

—r- Giải: 


x:‡ xi =4 Am 


Đối với loại thép đã cho, ứng suất phá vỡ cho phép: 


4500. 9,81. 10 _ 
5 


Kạ = 8,83. 10” Pa 


Diện tích tiết diện vỏ thùng quay và đai trừ các lỗ 
f=55.1-12.1.0,ð+ 3.3. 1,5 = 62,6 em” = 6,25. 10 3m2 

Từ công thức (3.10) suy ra lực ly tâm cho phép cực đại: - 
C¡ + Cạ = 8,33.1072..6,2.5.10”3 = 1,110 N 


Tìm khoảng cách từ trọng tâm vỏ thùng hình bán vành khăn tới trục quay theo công 
thức (2.40a) 


3 3 
#.. 4 0,61 —-0,61| _ 0,387m 
33,140,612 — 0,612 
Dùng phương trình (2.28) thì lực ly tâm gây ra bởi một nửa thùng quay bằng: 
C¡ = 0,011.60.0387.ể = 0,253n”,N 


Khoảng cách từ trọng tâm hình bán vành khăn vật chứa tới trục quay 


3 3 
R.=_ |06 =0 | —osam 


3.3,14|o 6ˆ _— 0,42 


Lực ly tâm gây ra bởi vật chứa có hình bán vành khăn 





C¿ = 0,11.200.0,32 = 0,697nÊ (N) 
Lực ly tâm toàn phần: 


C¡ + Cạ = 0,253n” + 0,697n2 = 0,950 nŸ (N) 


73 


Trên đã tìm thấy lực ly tâm không được quá 1,1.1ể N. 
Vậy số vòng quay cho phép của máy lọc ly tâm: 

n 1130 

0,950 


Thí dụ 2.25: Xác định năng suất tính bằng giờ (tính theo cung cấp) của máy ly tân 
lắng tự động AOT - 800 dùng để lắng huyền phù nước hydroxyde manganèse. 


= 1070 vòng/phút = 17,8 vòng/s 


Khối lượng riêng các phần tử p=2525 kg / mỀ. Nhiệt độ huyền phù 30°. Đường kính tố 
thiểu của hạt là 3. Đặc tính máy ly tâm đường kính thùng quay 800 mm. Chiều dài thùng 
quay 400 mm. Đường kính vành mép 570 mm, số vòng quay 1200 vòng/phút. Chu kỳ làn: 
việc: 20 phút: 18 phút - vận chuyển huyền phù: 2 phút - tháo bã. 

Giải: 

Xác định năng suất theo công thức (2.42): 


2 2 
Vgụy = 23,y..L.. n”. RỂ .eạ, .k 


Tìm tốc độ lắng của các hạt theo công thức Stốc: 


.... 
d”@ — 2 = ề 
đc ( — Pc)§ _ 3ˆ(2525 — 1000)9,81 = 0,985. “ mựs 


181, 1012.18.0,8.103 


Độ nhớt của nước 30°C bằng 0,8cp = 0,8.10 3 Pa.s 
Xác định vận tốc lắng dưới tác dụng của lực ly tâm: 


œQQR, nh: œŒ 
œ=——— =0,985.1075, 9285.1200 _ ¿2ó 1ọ-3m„ 
900 900 
Thử lại chế độ lắng: 
-3 =6 3 
Re = ®3°c _ 4,26. .3.10Ê.10 =1,6,10”2 
_ 0,8. 10” 


Tức là chế độ chảy dòng. 
 ..Ố s _ 18 _ 
Tiếp đó chúng ta tìm: k=_—=0,9 
20 
Ta lấy ; = 0,45 thì năng suất máy ly tâm là: 


Vgiy = 25,3. 0,4õ.. 0,4. 1200”. 0,2882. 0,995. 105. 0,9 = 4,46 mỂ/h 


Thí dụ 2.26: Xác định năng suất có thể đảm bảo được của ly tâm siêu tốc CTO - 150 
có 3 cánh, dùng để làm sạch đầu khoáng sản. Khối lượng riêng của đầu ø = 900 kg / m. Độ 


nhớt dầu ở nhiệt độ ly tâm 3 cp. Khối lượng riêng các hạt rắn ø = 1400 kgmẺ. Đường kính 
của hạt 1. Đặc tính kỹ thuật máy ly tâm '?) đường kính trong của thùng quay 150 mm; 
đường kính của bộ phận nhập liệu 50 mm; chiều dài thùng quay 750 mm số vòng quay 13.000 
vòng/phút. 
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Giải: 
Xác định năng suất theo công thức (2.34). Vì các hạt rất nhỏ nên chế độ lắng của chúng 
chắc chắn sẽ là chế độ chảy dòng. Dùng công thức Stốc để thử lại chế độ lắng: 


2 
_ đŒ -Ø©) _ 17(1400— 900)9,81 8 


oc =9,06.10_ 
181, 10.18.8.10”” 


@ m/Ss 


Tốc độ lắng dưới tác dụng của lực ly tâm: 


8 


œ = œ¿¿† = 9,06. 10, 4700 = 4,26. 10 m/s 


Trong đó: 


2 
n.ro 132 108.0,025 _ - 
900 900 


rọ - Bán kính của ống đổ vật liệu hình trục, bằng 0,025 m 


Thử lại chế độ lắng: 


f“©  10°—-108.3.10 3 dt 
Tìm thể tích hứu ích của thùng quay ly tâm: 
Vụ =F..L = 0,785 (DỂ — Dÿ)L = 0,785(0,152 — 0,082). 0,75 = 0,0118mŠ 


Chiều sâu của dòng vật liệu trong thùng 


4,26. 0,0118 
10`. 0,05 


V<_——3600= 3600 = 0,368m` /h - = 
h 


Thử lại chế độ dòng của vật liệu trong thùng quay ly tâm: 


œ 
Ra, = onTdœ2 
“ 
V 
œ;s„= =# =— 95 — = 0,0067m/s 
P 10!.0,0157 
V.v = 0,368 " 1,05 5 m°/s 
3600 10 
(3) Các máy ly tâm, sách thống kê - Sổ tay tóm tắt - Nhà in chế tạo máy quốc gia 1956. 
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F = 0,785 (DỂ — D) = 0,78ð. (0,152 — 0,052 = 0,0157mÊ 
Đối với máy ly tâm có 3 cánh: 


dầù=4—_=_._._——__—_=-_-`_ °SC 
° HH 4œD+6h xD+6h 
_ 3,140,186 — 0,082) 


= 0,0815m 
3,14. 0,15 + 6 + 0,05 


_ 0,0067. 0,0815. 900 
SH =—— 
3.10 
Tức là chế độ chảy dòng. 


= 164 < 3ã0 


Thí dụ 2.27: Chọn kiểu máy lọc dùng để lọc keo axit xilic và xác định số máy cần thiết 
dựa theo những số :iệu sau đây: 


1) Nồng độ ban đầu của pha rắn trong huyền phù 4,7%; tỷ trọng huyền phù 1,4. 
2) Nhiệm vụ trong một ngày đêm: 9 tấn bã ướt. 


3) Bã phải có độ ẩm ít nhất, bởi vì sau đó càn đem sấy (trong máy sấy chân không). 
4) Bã vô định hình, khó lọc. 


Thí nghiệm sơ bộ lọc keo bằng máy lọc hút (máy 


lọc chân không) và bằng máy ly tâm 
cho biết nhứng kết quả trong bảng 2.5. 


.Bảng 2.5 


Đặc tính Máy ly tâm 


1m2 0,3 m2 


60 mm 30 mm 


1 giờ 45 phút 


b) Rửa bằng chất kiềm và nước 2 giờ 33 phút 

©) Tổng cộng 3 giờ 1,3 giờ 
- Huyền phù được lọc 170 lít 108 lít 
- Độ ẩm còn lại của bã 85% 


78% 





- Độ chân không 400 mm thủy ngân 


Thùng quay máy lọc ly tâm có D = 400 mm, H = 250 mm, n = 800 vòng/phút 
Giải: 

1) Xác định áp suất lọc: 

a) Máy lọc hút: 


400 


Áp = —— = 0,525atm = 5.15.10' Pa 
60 
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b) Máy ly tâm: 
Lấy hệ số chứa đây của thùng quay máy ly tâm trong lúc làm việc ø@ = 0,5, chúng ta có 
thể tích huyền phù (thể tích làm việc của thùng quay): 
V, = 0,785D”Hụ = 0,785. 0,4”. 0,25. 0,5 = 0,0157 mŠ 


Xác định áp suất lọc trong trường hợp dùng phương pháp ly tâm theo công thức (2.29). 


2 2 
Ap = Z MRn” _ 3.14ˆ0,0157. 1100.0,2.800” _ „+ lựt pạ 
Do đó áp suất lọc dùng máy ly tâm lớn gấp rưỡi áp suất lọc dùng máy lọc hút. 
3) Xác định năng suất riêng: 
a) Máy lọc hút. 


Lọc 170 lít huyền phù với nông độ ban đầu 4,7% như thế có nghĩa là thu được chất keo, 
tính theo vật chất khô: 


G = 0,170. 1100. 0,047 = 8,8 kg 
Thời gian cả quá trình trong 3 giờ (không tính thời gian tháo) do đó năng suất riêng: 
_Œ_ =.Ô:Ê ~ 294kg keo khô/mÊh 
F.r 3.1 
Tính theo keo ướt (với độ ẩm 85%) 
2:94 ~ 19,5 kg keo ướt/m°h 
0,15 
b) Máy ly tâm: 
Lọc 108 lít huyền phù thì thu được một số bã, tính theo vật chất khô là: 
G = 0,108. 1400. 0,047 = 5,54 kg 
Tương ứng có năng suất riêng: 
_6- 5,54 


F.r 0,3.1,3 
Tính theo keo ướt (với độ ẩm 78%): 


= 14,3 keo khô/mÊh 


14:5 ~ 65 kg keo ướt/mÊ.h 


+ 


3) Chúng ta hãy đối chiếu xem cần lấy đi một lượng nước nhiều hơn bao nhiêu lúc sấy 
keo ướt sơu khi lọc hút so uới heo được ép trong máy ly tâm. 


Độ ẩm của bã trong máy lọc hút 8õ% và trong máy ly tâm 78%, do đó máy ly tâm tách 
được một lượng nước nhiều hơn máy lọc hút là 2120 kg: 

1000 _ 1000 

0,15 0,22 

Đối chiếu số liệu thí nghiệm và tính toán về lọc keo có thể nhận thấy như sau: 


= 2120 kg nước/kg keo khỏ 
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Máy ly tâm trong khi làm việc với áp suất lọc bằng 8.110. = 1,6 lần lớn hơn và vỆ 


5.15.10 
chiều dày lớp bã thì lại ít hơn hai lần so với trường hợp dùng máy lọc hút thì cho một nhà 


suất bằng 14.9 5 nhiều hơn máy lọc hút nếu tính theo keo khó; tính theo bã ướt thì năng 
94 


, 


suất máy ly tâm nhiều hơn .Ê5 ~ 3,3 lần. 


9, 


nhàng công việc của máy sấy, và máy sấy khỏi phải làm bốc hơi 2,12 tấn nước tính t 


So sánh với máy lọc hút thì máy lọc ly tâm cho độ ẩm còn lại ít hơn và còn làm " 
một tấn keo khô. 


Với năng suất ngày đêm 9 tấn keo có độ ẩm 78% và chỉ phi riêng hơi nóng dùng vài 
việc sấy bằng 1,B kg/kg nước bốc hơi thì tiết kiệm được một lượng hơi trong ngày đêm là: 


D =9.0,22. 2,12. 1, = 6,3 tấn 


' Máy ly tâm có năng suất riêng lớn, độ ẩm còmlại trong bã ít và sau đó vì vấn đề n 


kiệm hơi dùng vào việc sấy keo, nên bắt buộc trong trường hợp này tốt hơn hết là phải dùng 
máy ly tâm, mặc đầu nó rất đắt. : 


4) Xác định sơ bộ số máy ly tâm cần thiết để hoàn thành nhiệm uụ một ngày đêm (ì 
tấn keo ướt). 


Với nhiệm vụ to lớn như vậy, chúng ta dùng máy ly tâm tác dụng bán liên tục, tháo 
bã bằng bộ phận cơ khí và điều khiển tự động. Theo sách thống kê chúng ta chọn máy lọc 
ly tâm nằm ngang có những đặc tính như sau: D = 1600 1mm; H = 700 nìm; n = 500 
vòng/phút dung tích ðO lít, 


Bề mặt lọc của máy ly tâm đó: 
F =3,14. 1,6. 0,7 = 3,B mỄ 
Áp suất lọc tính theo cóng thức (2.29): 


Ap = 3-140,5. 1100. 0,8. 6002 


= 34,6. 10” Pa 
3,5. 900 


Do đó: máy ly tâm công nghiệp cho áp suất lọc bằng 346 _ 4 lần lớn hơn máy ly tâm 
: 2 


hí nghiệm. 
Phỏng chừng năng suất máy lọc tỷ lệ với VAp, do đó có thể tăng năng suất riêng của 
xáy ly tâm gần 2 lần nghĩa là tăng tới 65 x 2 = 130 kg keo ẩm/m^h. 


Vì lọc và rửa bã chiếm gần 75% số thời gian làm việc chung của máy ly tâm tác dụng 
án liên tục cho nên năng suất trung bình của nó bằng 130 x 0,75 = 97 kg/ mổh 


Do đó năng suất của một máy ly tâm là 97. 3,5. 20 = 6800 kg bã ướt trong một ngày 
èm. Nếu tính mỗi ngày đêm máy làm việc 20 giờ. 
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Để đảm bảo năng suất mỗi ngày đèm đã cho, cần sử dụng -UU 1,32 tức là 2 máy ly 
6800 


tâm, và để dự trứ, cần 3 máy. 
>r` ^ 
TẦNG SÓI 


Thí dụ 2.28: Trong thiết bị tầng sôi có các hạt silicagel, có thành phần và kích thước 
như sau: 


* Cỡ hạt: - -2,0 + 1,5 -1,5 + 1,0 -1,0 + 0,5 -0,5 + 0,5 


Khối lượng riêng xốp của silicagel ønạ = 650 kg/ mŸ; khối lượng riêng của hạt 
p = 1100kg/ m. Nhiệt độ không khí 150°C. Hệ số tầng sôi là k„ = 1,6. 
















_ Xác định vận tốc tới hạn và vận tốc thực (ở khoảng trống giữa các hạt) của không khí. 
Giải: 
Xác định đại lượng chuẩn số Ar, theo hình 2.8 tìm giá trị Lyyp tương ứng. Với mục 
đích đó ta xác định đường kính tương đương của hạt silicagel. 
- Đường kính trung bình của từng thành phần: 


dy = Lỗ + 1,0 


đị = 1,75mm 


=2†1,5 = 1,25 mm 
2 


dạ = 0 + Ó;ð — 075 mm dạ = 05 + 0,25 _ 037mm 
2 2 


Khi đó đường kính tương đương xác định theo công thức (2.51) 


h 0,43 Sụ 0,28 + 0,17 + 0,12 
d 1,75 1,225 0,75 0,37 


Độ nhớt của không khí ở nhiệt độ 150°C (xem hình VI) 


 = 0,024ø = 0,024. 107`Pa.s 
Khối lượng riêng của không khí: 


: p=1/293 23 — =0835kg/mŠ 
273 + 150 
Từ đó: 
Ar= đề-2Pc-6 _ 1519  .1/110Ẻ, 1835. ,81 _ 1 sọg xứ 
= V5 Xiệu 
Giá trị: 
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2 


Ar = 1,B65.10' tương ứng với Lyy, = 3.10”Ê, Từ đó: 


Lyy,. „2Ø - 2 r3 
oy, =5 | “Skp ức 2-6 _ 3 (3.10 ”.0,024.10. 1,1.10°.981 _ 6354: 
L5 0,838 


Xác định vận tốc làm việc của không khí: 

œ = Q„.@y, = 1,6. 0224 = 0,358m/s 
Xác định độ xốp tầng sôi khi K„ = 1,6. 

Ly = Kộ,. Lyyp = 1,6 `. 3.10 2= 128.101 


Theo hình 2.8 khi Ly = 1,23.10 Ì và Ar = 1,565.10 
ce=0,47 
Vận tốc thực của không khí ở khoảng giữa các hạt: 
œ@„ = œ /c = 0,762 m/s 
Thí dự 2.29: Theo số liệu của thí dụ trên xác định kích thước và sức cản thủy lực của 
thiết bị. Năng suất 2,5 t/h silicagel, thời gian lưu trong thiết bị là: r¿ = 10 phút. Lưu lượng 


khí ở điều kiện làm việc 4300m/h. Tiết diện ngang của lưới là 0,015 đường kính lỗ là 
0,8 mm; chiều dài lưới 2 ram. 


Giải: 
1. Xác định đường kính thiết bị: 
Lưu lượng không khí trong 1 s: 
V = 4300/3600 = 1,195 mŠ/s 
Tiết diện ngang của thiết bị: 
dS = V/m = 1,195/0,358 = 3,34 mˆ 
Đường kính thiết bị: 


2. Xác định chiều cao lớp hợt trong thiết bị. 
Khối lượng silicagel trong thiết bị: 


_ 2500. 10 
60 


M=L.r = 417 kg 


Thể tích khối silicagel không chuyển động: 
V¿ =M/2H = 417/650 = 0,642m` 


Chiều cao lớp silicagel không chuyển động: 
hạ = Vạ./5 = 0,642/3,34 = 0,192m 


Độ xốp lớp silicagel không chuyển động: 
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PH~„¡~— 6Š ~ O4 


P 1100 
Chiều cao lớp tầng sôi khi K,„ = 1,6 


£s=l1~- 


he= xăm. T Ấn 1— 0,41 
1—e 1~0,74 
3. Tính trở lực thủy động của thiết bị sức củn của lớp hạ£ 
= (1 —=epsilon,)gh¿ = 1100(1 — 0,41)9,81.. 0,192 = 1200 Pa 
Vận tốc khí ở lỗ lưới khi @ = 0,015 
œQ = 0 Í = 0,358/0,015 = 23,9 m/s 


. 0,192 = 0,214m 





Với đường kính lỗ lưới d, = 0,0008m 
Chiều dày lưới: ỏ = 0,002m 

Tỷ số d,/ô = 0,4 

Theo hình 2.7 tìm C = 0,63. 


Sức cản của lưới: 


Ap, = 0508. 23,9”. 0,835(1 — 0,018?) = 605 Pa 
0,63? 
Sức cản của thiết bị: 
Áp = Apu + Ap, = 1200 + 605 = 1805 Pa 
Thí dụ 2.30: Xác định đường kính hạt cát thạch anh hình cầu có khối Tn riêng 2640 


kg/m”. Cát này bắt đầu chuyển động sang trạng thái tầng sôi khi vận tốc đồng khí là 1 m/s 
và nhiệt độ là 20°C. 


Giải: 
Đường kính hạt cát hình Èầu xác định từ chuẩn số Ar, 
Xác định chuẩn số Lyy, 


GỬs- 3 2 
Lyp=-*P'fc-_ 1.120 Ð _ 21. 


“c:EP  0,718.9,81.26401073 
Ở đây: 


= 1,29321Ö = 1 205 kg / mỂ 
293 


“„ = 0,01810Ẻ Pa.s 


Theo hình 2.8 với Ly,,„ = 3,14 tương ứng với Ar = 9.10. 
Xác định đường kính hạt cầu: 
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Ar. 4 qạ 8 
an Lê HỆ ben [SE LỆ BE J2 1.8?.10 =00051m 
Š nu 2640. 1,205. 9,81 
Thí dụ 2.31: Trong lớp tầng sôi chứa 1000 kg vật liệu rắn; lưu lượng vật liệu qua lớp: 


tầng sôi (vận tốc nhập liệu và tháo liệu) là 4000 kg/h. Xác định: 


1. Bao nhiêu % vật liệu có thời gian lưu lại trong lớp tầng sôi lớn hơn thời gian lư 
trung bình của vật liệu. 


2. Cần bao nhiêu lớp tầng sôi lắp nối tiếp để số hạt có thời gian lưu ít hơn thời gian 
lưu trung bình trong một lớp tầng sôi không vượt quá 10%. 


Giải: 


Xác định thời gian lưu trung binh của vật liệu trong một lớp tầng sôi khi M = 1000kg, 


= 4000 kgíh. 
rạ =# = 1000 _ lạ — g00s 
L 4000 4 
Xác định số % vật liệu có thời gian lưu trong một lớp luc sôi r > Tạ 
Xi“ St. 900600 _ À = 0,368 


Như vậy chỉ có 37% vật liệu nằm trong lớp tầng sôi lâu hơn 1ð phút, có nghĩa là số 
vật liệu nằm trong lớp tầng sôi ít hơn lỗ phút là: 


1 — xị = 0,63; tức là 63% 


Để xác định số lớp tầng sôi mắc nối tiếp ta xác định theo công thức (2.59) đối với thiết 
bị có 2, 3 v.v... lớp tầng sôi mà số phần trăm vật liệu có thời gian lưu lượng nhỏ hơn rạ. 


a) Để cho thiết bị 2 lớp tảng sôi: 


= — 800 ¬ 
xo = '+‡} “” [+ X3" —=2e!~=_2 =0,736 
° 
1 — xạ = 0,264 


Như vậy trong thiết bị có hai lớp tàng sôi 26% số vật liệu để có thời gian lưu ít hơn 
15 phút. 


b. Để cho thiết bị 3 lớp tầng sôi: 


3 
2 

m _8900 

- trệ + 2Í] e4 „ |† + 999 „ 1 |900 TS = 0,92 
Fe 21 900 2!|900 2,718 
1 — xạ = 0,08 
Như vậy trong thiết bị có 3 lóp tầng sôi chỉ có 8% số vật liệu lưu lại trong lớp tầng 
sôi ít hơn 1 phút. Như vậy thiết bị có 3 lớp tầng đạt được yêu cầu đề ra. 
Thời gian lưu trung bình của vật liệu trong thiết bị có 3 lớo Cảng sôi, 


tụy = SM ~ 3000 _ 3+ ~ 45 phúc 
PL 4000 4 


82 


So sánh thiết bị có 3 lớp tầng sôi và thiết bị có một lớp tầng sôi có cùng dung tích 
chứa 3000 kg vật liệu ta thấy: 
- Thời gian lưu trung bình của vật liệu trong thiết bị 1 lớp tầng sôi: 
4000 4 
- Số phần trăm vật liệu có thời gian lưu trong lớp tầng sôi ít hơn 15 phút là: 


1—e ““s=1—e 1545 — 0285 tức là 28,5% 


Như vậy ta thấy thiết bị có 3 lớp tầng sôi ưu điểm hơn loại có 1 tầng sôi vì có số phần 
trăm vật liệu lưu lại ít hơn 15 phút ít hơn so với loại có 1 tầng sôi. 


KHUẤY TRỘN TRONG MÔI TRƯỜNG LỎNG 


Thí dụ 2.32: Khuấy trộn hỗn hợp axit (khối lượng riêng 1600 kg/mŠ độ nhớt 2.102 
Pa.s) trong thiết bị (đường kính 1200 mm, chiều cao 1500 mm), đổ đầy 0,75 thể tích. Thiết 
bị cánh khuấy chong chóng, có số vòng quay 3,5 vs hướng 2.11). Xác định công suất cần 
thiết của mộtơ. — SP 


Lời giải: 

Xác định đường kính cánh khuấy tiêu chuẩn: 
d = D/3 = 1,2/3 = 0,4m 

Xác định chế độ khuấy theo công thức (2.60): 


Chế độ chảy - chảy rối. 


Xác định giá trị chuẩn số công suất theo đồ thị 
(hình VI): 


EN = 0,27 





Tính công suất khuấy theo phương trình (2.61): 


3.8 Hình 2.12 (Cho thí dụ 2.33) 
N;,=fy.o.n .d 
P NÑ 


= 0,27. 1600. 3,Ề. 0,47 = 200 W = 0,2 KW 
Công suất khởi động môtơ thường gấp 2 + 3 lần công suất làm việc: 
N =2N, = 0,4 KW 
Xác định công suất mô tơ khi z = 0,95 và lấy dự trứ công suất là 20%. 


0,4. 1,2 
0,75 


Ny= = 0, KW 


Thí dụ 2.33: Cánh khuấy tuốc bin cánh hở có 6 cáuh quay với 240 Móc ai bởi động 


_cø có công suất 16,5 KW dùng để khuấy hỗn hợp phản ứng (o = 1200 kg/ mŠ 1“ = 1,6Pa.s) 
trong bình chứa đường kính 1630 mm có tấm chặn. 
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Hỏi đường kính cần thiết của cánh khuấy là bao nhiêu? 
Giải: 
Vì cường độ khuấy mãnh liệt nên ta coi chế độ khuấy là chế độ chảy rối. Theo phụ lục 
tìm được EÉ = 6,9. 


Theo công thức (2.61). 


d=5| N5 | 165107 _ 5V 3210.105 = 0,5m 
En.o.nẺ 6,9.1,2.10°.4” 


Kiểm tra tỉ số D/d 
D/d = 1,63/0,5 = 3,26. 


Thí dụ 2.34: Kết quả lý thuyết và thực nghiệm chỉ ra rằng công suất khuấy chất lỏng 
(N) phụ thuộc vào độ nhớt (¿) và khối lượng riêng (o) của chất lỏng; gia tốc rơi tự do (g), 
số vòng quay (n) và đường kính cánh khuấy (dụ) và các đại lượng hình học (đường kính 
thiết bị, chiều cao mức chất lỏng, khoảng cách từ đáy thiết bị tới cách khuấy). Yêu cầu tìm 
ruối quan hệ chuẩn số tổng quát tới tất cả các đại lượng nêu trên. 


Lời giải: 
Đối với hệ đồng dạng hình học sự phụ thuộc các đại lượng được viết dưới đạng sau: 
N = ft, p, g, n, d„) (a) 
(a) Theo định lý và sự phụ thuộc trên có thể biểu diễn dưới dạng sau: 
ØŒrị, Z2, 3) = Ö 
hay: 71 = ra, 73) 
Trong đó: zạ, xa, rạ những ẩn số không thứ nguyên (chuẩn số đồng dạng). 


Giả sử rằng mối quan hệ của các biến số trên có thể viết dưới dạng phương trình số 
mmũ từ phương trình (a) 


[N1 = CIz]*21Ig†°In]°t4„IÝ œ) 
Sau đó ta thay các thứ nguyên tương ứng, thu được phương trình thứ nguyên như sau: 


B a b 2 e 
kgmˆ | _ œ, BH kgø| |m ñ [mÏÍ (e) 


sẽ m.S tr" s” s 
Cân bằng thứ nguyên cùng dạng ở vế trái và vế phải ta có hệ phương trình: 
a+b=1(d) 
a+2c+e=3 
a+3b-c—f=-2 


Hệ phương trình bất định (d) có thể giải được nếu ta cho trước giá trị của 2 trong 5 ẩn 
số. Vì vậy số lời giải sẽ là tổng số lân việc kết hợp cho trước 2 trong 5 ẩn số trên hay là: 
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Cả = 2ˆ =10 


Như vậy ta có các phương án cho trước như sau: 
ab ac ac af 


be be b£ 


efF 


Phân tích hệ phương trình (d) ta thấy nếu cho trước giá trị hai đại lượng a và b thì hệ 
„ương trình trên sẽ không giải được, do vậy ta chỉ còn lại 9 lời giải. 


* Giải hệ phương trình (d) nếu cho trước a và e 

Ta có: b= l-a 
e=3-a-2c *„ 
f=B5-2a-c 

Giải phương trình b với giá trị đã biết của b, e, £ 


SP, + ẾT NÊN g vu nh yyếu 


Nhóm các đại lượng có cùng số mũ ta có: 











sa _c 
N_-o ) nˆdM 
pnŠd) , 5 
Hay: 

KN = CRe, Frạu` 


Như vậy ta thu được mối quan hệ chuẩn số không thứ nguyên biểu diễn mối quan hệ 
các biến số trên. 


* Tương tự ta có: nếu cho trước: 
- b và e ta thu được Eạy. Re, = C. Re. Frc° 


3 k 2 ¬ä 
- a và c ta thu được KÑU.Frẻ =C .Ga `. tr? 


e/2 
1s 


- b và c ta thu được Eạy. Re,.Fr, =C.Ga””.Ƒ 


- e và e ta thu được y.. Re‡ = C. Ga”. Re} 


ả 








5 Ers f 
- a và f ta thu được wy.Fr¿ =C. n HE 
s 
b 
3 Re, f 
- b và f ta thu được Ewy. Re,. Fry =C. : .Frẹ 
Fr 





- © và f ta thu được RÑ.. Re) = C°, . Ret 
trệ 
e 
ẳ Š mm. 3s |Frý f 
-_e và £ ta thu được KÑ. Re:.Fr, = CỔ, n .Ga 


s 
Như vậy để diễn tả quá trình khuấy chất lỏng ta có thể sử dụng một trong 9 phương 
rình chuẩn số trên. 


Sự khác nhau của các phương trình trên đặc trưng bởi các đại lượng (ở đây là các đại 
Tợng cho trước) xác định hiện tượng và nằm trong các chuẩn số. Các phương trình trên 
êu có thể chuyển đổi từ phương trình này sang phương trình khác vì chúng đều nằm trong 
xối quan hệ của phương trình chung. 


Việc chọn phương trình này hay phương trình khác phụ thuộc vào sự thuận tiện khi 
ính hay làm thí nghiệm. Giá trị đại lượng hằng số C và các số mũ được xác định bằng thực 
:ghiệm. l 

- Thí dụ 2.35: Trong nồi phản ứng (hình 2.13) 
.ường kính 1000 mm được đổ đầy lên chiều cao 
000 mm một chất lỏng phản ứng có độ nhớt 
50cp, khối lượng riêng 1200kg/emẺ. Can đảm bảo 
thân phối đều nhứng hạt xúc tác rắn có đường 
ính tối đa 1,3 ram và có khối lượng riêng 


'460kg/m” theo tỷ lệ R : L = 1:4 (theo khối lượng). 
Hỏi sử dụng loại cánh khuấy nào là hợp lý: 
zánh khuấy kiểu chong chóng có 3 cánh (hình 


14a) với tỷ số bước là 1 hay cánh khuấy tuốc 
in (hình 2.14a) kín có 8 cánh. 





Giải: Hình 2.13. (Cho thí dụ 2.35) 
1. Xác định đường kính cánh khuấy tiêu chuẩn: 
dụ = (0,25 + 0,3) = (0,25 + 0,3)d = 0,3 (m) 
2. Xác định chuẩn số Re: 
Re, = C. G2. 8). G1. GỆ 


Trong phương trình đó: 


® k | m n 
2ánh khuấy chong chóng 0,105 0,6 0,8 0,4 1,9 
Sánh khuấy tuốc bin 0,25 0,57 0,37 0,33 1,15 


Tính các chuẩn số đồng dạng: 


3 2 “ 
d : 3 -3 6 
Ga = “M2 :6 _ 3.10 3.1/22 1o -9.81_ 17 qgŸ 
g 1,Bˆ.10~2 
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Xác định Re và số vòng quay của cánh khuấy chong chóng: 
Re, = 0,105. Ga”, S08, G34. Gÿ° 


= 1,05.1071, 1,72%, 10®2, 2,048. 4,334,102, 3,33 b® = 4,51. 10` 


= 6,26 V /s = 376 V/ph 
p2 1,2.10°.32.107” 
Xác định Re và số vòng quay của cánh khuấy tuốc bin: 


0,57 0,37 0,33 1,15 
Re, = 0,25. Ga'57, s37, G033, G? 


=2,B.1071,1/7057 1o3®9% 2 o4037 4 33939, 19.99, 3 3a:15 ~ 285, 10 


3,96 V/s = 238 v/ph 
pdj2 - 1,2.102.32.1072 
3. Xác định vận tốc khuấy: 


Từ đồ thị EKw = f(Re) xác định: đối với cách khuấy chong chóng Ew = 0,32, cánh khuấy 
tuốc bin Eạ = 1,3 





(®) 


Hình 2.14. 
(Cho thí dụ 2.35 uà 2.36) 
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Tính tích số: 


Đ.ảM = 1,2 . 10Ẻ ˆ g° ` 1079 = 2,91 


Công suất của cánh khuấy tuốc bin 
N =y . nỀ. ø,dộ = 1,3. 3,96”. 2,91 ~ 234 Ư ~= 0,23 KW 


Như vậy công suất khuấy của hai loại như nhau, ta chọn loại cánh khuấy tuốc bin có 
số vòng quay nhỏ hơn. 


Thí dụ 2.36: Tiến hành thí nghiệm oxy hóa sulfit amôn thành tiosulfat trong thiết bị 
đường kính 500 ram có 4 tấm chặn ta thấy khi khuấy bằng cách khuấy tuốc bin kín, đường 
kính 125 ram với số vòng quay 6 vòng/s và lưu lượng khí oxy là uy = 3,5.10 °m”Os / mỀ.s sẽ 
đảm bảo hấp thụ 1,04 dmŠ oxy trong 1 m` dung dịch phản ứng trong 1s. Năng suất riêng 
Eặ = 1,04.10 Ở mỔO¿/ mŠs. Trên cơ sở kết quả thí nghiệm tiến hành thiết kế thiết bị công 
nghiệp đường kính 2 m với cánh khuấy đường kinh 0,5 m đồng dạng hình học với cánh 
khuấy thí nghiệm (Ốp = D/d = 4). Xác định số vòng quay cánh khuấy công nghiệp sao cho 
đảm bảo năng suất riêng như là trong thiết bị thí nghiệm. Lưu lượng khí oxy trong thiết bị 
công nghiệp là U; = 3,6.10 ŠmŠO; / mŠ.s. Tính chất dung dịch trong thiết bị thi nghiệm và 
công nghiệp gần giống tính chất của nước. Nhiệt độ phản ứng là 80°C. 

Giải: 
Khi tính toán thiết bị công nghiệp, trong đó có thể sử dụng phương trình: 
D, =C. TRef09ky0/165. _ - cu, (a) 
Trong đó: D; = K/n - chuẩn số Diacônốp 
ft, = u/n - chuẩn số phân phối 


Nếu như trong thiết bị công nghiệp tính chất các pha tham gia phản ứng giếng như 
trong thí nghiệm thì phương trình (a) viết lại như sau: 


0,671,015 0,75 
"n .u 
K= o5 sv. vn — (a) 
p0®:®7 


- Tính số Re cho thiết bị thí nghiệm 


2 
nd 
hổ Tố 972.6. 0,12” = 2,B5.10 > 1,8.10 
, 3,66.10 4 
Như vậy kết quả thí nghiệm xử dụng được cho thiết kế. 
Theo kết quả thí nghiệm xác định hằng số C¡ cho quá trình: 


0,67 _. 
C¡ =_——_ ẨM - ĐM l 1,04.10- 3. 0,B>®? 


Xử `) Xin - _- 609.67 . 0,1281'°!5(3 5,10 39:75 


n = 1,15.10 Ì 
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Thay giá trị C¡ vào phương trình (a') với các giá trị của thiết kế công nghiệp, tính số 


vòng quay cánh khuấy công nghiệp 


Ị 1 











0,67 T s, % s0 
ng = |. Kp - Dp bu 1,04.10” „20:6 0,87 
Cụ(d,)1916, hé 1,15.101 : 0,5''91fa 5,10 3y0.75 


= 2,85 w2 = 3 v$ 
Kiểm tra lại số Re trong thiết bị công ngiệp 
2 
Re = 972.3 0,5 
3,56. 107 


= 2,04. 10Ề 


Vì số Re của thiết bị công nghệ nằm trong khoảng giá trị cho phép của phương trình 


(a) nên số vòng quay vừa tính được sẽ đảm bảo năng suất riêng yêu câu. 


2.1. 


2.2. 


2.3 


2.4. 


2.6. 


BÀI TẬP KIỂM TRA 


Tìm tỷ lệ giữa các đường kính những phần tử vảy chì (o = 7800 kg/ mỸ) và thạch anh 
(o = 2600 kg/ m®), lắng với tốc độ như nhau: 
a) Trong không khí 
b) Trong nước, biết rằng quá trình lắng xảy ra khi Re < 0,2. 
Với tốc độ nào mà các phần tử thạch anh hình cầu (ø = 2600 kg/ mŠ) đường kính 
10+ lắng xuống được: 
a) Trong nước ở 15°. 
b) Trong không khí ở 15° và 500°. 
Cần phải có tốc độ không khí trong đường ống thẳng đứng của máy sấy bằng hơi là 


bao nhiêu để đảm bảo vận chuyển nhứng tỉnh thể có khối lượng riêng 2000 kg/m”, có 
đường kính tối đa 3 ram. Nhiệt độ không khí 60°. Tốc độ không khí cần lớn hơn tốc 
độ cân bằng của các phần tử là 25%, 


Tính tốc độ dòng không khí đi vào thiết bị phân ly không khí, cần thiết để tách những 
phần tử nhỏ a-pa-tít (d < 1 mm) ra khỏi nhứng phần tử lớn hơn. Nhiệt độ không khí 
20°. Khối lượng riêng a-pa-tit 3230 kg/mỶ. 

Cần có khoảng cách giửa các đàn của thùng lắng bụi (xem hình 2.9) là bao nhiêu để 
cho các phần tử bụi quặng có đường kính d > 15 ¿ lắng được vào thùng? 

Nhứng điều kiện khác cũng giống như ở ví dụ 2.6 
2000 mÏ/giờ chất khí chứa bụi khối lượng riêng 1,6 kg/mỔ đi qua 1 thùng lắng bụi (xem 
hình 2.9) có khoảng giữa các dàn là 100 mm. 

Nhiệt độ chất khí 400°. Độ nhớt chất khí ở nhiệt độ đó là 0,03 ep. Khối lượng riêng 


bụi 3700 kg/mỞ. Chiều dài thùng 4,55 m, chiều rộng 1,71 m, chiều cao 4 m. Hỏi những 
phân tử bụi có độ lớn là bao nhiêu để dễ lắng lại trong thùng? 
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2.7 


2.8 


2.9 


2.10. 


2.11. 


2.12. 


2.13 


2.14 


2.15 


2.16. 


2.17. 


Nếu biết rằng tốc độ lắng thực tế nhỏ hơn tốc dộ lý thuyết hai lần. 
Chứng minh sự giống nhau của các công thức (2.9) và (2.10) để tính diện tích thùng 
lắng làm việc liên tục. 


Xác Định thùng lắng dùng nước (xem hình 2.2) để ép chặt huyền phù nước ở nhiệt độ 
35° của phấn. Những điều kiện khác cũng giống như ở ví dụ 8. 


Năng suất của thùng lắng dùng nước thay đổi như thế nào nếu nhiệt độ của huyền 
phù nước tăng từ 15C đến 50°GC. Trong 2 trường hợp cho Re < 0,2. 

Chọn xy-cø-lôn loại NHOGAS (xem hình 2.3 và bảng 2.1) theo những số liệu sau đây: 
Lưu lượng không khí chứa bụi 5100 m/giờ, nhiệt độ không khí 50” trọng lượng riêng 
bụi 1200 kg/mỀ. Các phần tử bụi có đường kính tối thiểu là 15 . Xác định sức cản 
thủy lực của xy-cơ-lôn. 

Thiết lập công thức (2.25) khởi điểm từ điều kiện thể tích huyền phù bằng tổng số 
thể tích chất lỏng và pha rắn. 


Tính khối lượng riêng của huyền phù nước chứa 10% pha rắn tính theo trọng lượng, 
Tỷ trọng pha rắn bằng 3. 


Xác định tốc độ lắng trong nước ở 2B5°C của các phần tử than hình đũa 


(o = 1400kg/mŸ) và các phần tử phiến thạch ( = 220kg/mŸ) có đường kính tương 
đương 2 mmm 


Xác định đường kính các phần tử vảy chì lắng với tốc độ 0,25 m/s trong nước ở nhiệt 
độ 15°C. Khối lượng riêng của vảy chỉ 7500 kg/m`. 


Có thể thu hồi được bao nhiêu bã ướt trong một máy lọc sau khi người ta lọc 10 huyền 
phù có tỷ trọng 1,12, chứa 2% pha rắn tính theo khối lượng? Độ ẩm của bã 25%. 


Sau khi lọc huyền phù nước chứa 20% khối lượng pha rắn thì thu được l5 mỀ nước 
trong. Độ ẩm của bã là 30%. Hỏi thu được bao nhiêu bã tính theo vật chất khô. 


Khi lọc huyền phù nước bằng máy lọc ép thí nghiệm có bề mặt lọc 900 emˆ và với áp 
lực khác nhau thì thu được những kết quả sau đây: 


Thời gian kể từ khi bắt đầu Thể tích chất lọc thu được, 
lọc, phút lít 





Xác định các hằng số của phương trình lọc K tính bằng m “giờ và C tính bằng 
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m/mẺ. Dựa theo số liệu tìm được vẽ đồ thị phụ thuộc của K với áp lực. 

2.18. Xác định thời gian lọc của huyền phù như ở bài tập trên khi lọc bằng máy lọc ép làm 
việc với các áp lực khác nhau: 1,75; 3,5; 5,3 và 7,0 átmốtphe. Số khung máy lọc là 40. 
Chiều dày lớp bã 25 mm. Độ ẩm trung bình của bả 40%. Huyền phù chứa 10% khối 
lượng, tỷ trọng của pha rắn là 3. Kích thước khung 0,85 x 0,85 m tỉnh theo chu vi 
trong. Xác định thêm thời gian rửa bã của 1 m° nước? 

2.19 Một máy lọc ép có 26 khung kích thước 62 x 62 em chiều dày khung 25 mm 'th.i 
gian lọc tính đến khi đây khung là 2 giờ. Lượng nước dùng để rửa bã bằng 10% thể 
tích chất lông. Áp lực trong thời gian lọc và rửa bã giống nhau và không đổi. Hỏi thời 
gian cân dùng để rửa bá là bao nhiêu? Bá đồng nhất, không bị ép, thể tích bã chiếm 
ðõ% thể tích nước lọc. Tính toán theo phương trình (2.43) cho C€ = 0. 

8.20. Thời gian lọc 20 m° dung dịch với một máy lọc ép khung bã mất 2,5 giờ. Tìm sơ bộ 


thời gian để rửa bã với 3 mỸ nước, cho'biết tốc độ rửa bé hơn 4 lần so với tốc độ lọc 
trong thời gian cuối, không tính sức cản của vải lọc. Độ nhớt nước lọc và nước rửa 
bằng nhau. 


2.21 Theo những điều kiện đã cho ở bài tập trên thì thời gian rửa bã là bao nhiêu nếu độ 
nhớt nước lọc 1,5 cp và độ nhớt nước rửa là 1 cp. 


2.22 Tìm thời gian rửa bá theo lý thuyết của một máy lọc với nhứng điều kiện sau đây: 


cường độ rửa 6 lít/mỀ, chiều dày 30 mm, nồng độ ban đầu của muối rửa trong nước 
lọc của nước rửa 120 g/lít, nồng độ cuối cùng 2 g/lít. Hằng số tốc độ rửa K theo những 


số liệu thực nghiệm bằng 350 cm "ft. 
2.23. Xác định hằng số rửa K với những điều kiện sau đây: cường độ rửa 10 lít/m, chiều 


dày 25 mm. Nồng độ ban đầu của muối trong nước lọc của nước rửa 40 g/lt, nồng độ 
cuối cùng 0,ð gilít, thời gian rửa 1 giờ 40 phút. 


2.24. Dùng một máy lọc ép thí nghiệm có F = 0,1 m” khi lọc huyền phù nước phấn thì thu 
được những số liệu sau: 


Khi áp lực p = 1 ati sau thời gian, s | Khi áp lực p = 2 ati sau thời gian, s 
——=__— ._—_*— “ni 
Trong 2 trường hợp thủy phân của bä 32%, nhiệt độ nước 20”, 

Tính xem trở lực riêng của bã tăng bao nhiêu phần trăm khi tăng áp lực từ 1 đến 2 ati? 


2.25. Dùng những số liệu trong bài tập kiểm tra số 17, tìm đồ thị phụ thuộc giữa trở lực 
riêng của bã với áp lực. Hàm lượng ban đầu của pha rắn trong huyền phù 10% nhiệt 
độ 23°. Độ ẩm trung bình của bã 40%. 


2.26 Năng suất máy lọc thay đổi như thế nào nếu: 
1/ Tăng bề mặt lọc gấp đôi 
2/ Tăng áp lực gấp đôi (đối với bã đông chất và không bị ép) 
3/ Tăng gấp đôi nồng độ vật rắn trong huyền phù lọc. 










91 


4/ Giảm độ nhớt nước lọc xuống hai lần (bằng cách tăng nhiệt độ) 
ð/ Tăng gấp đôi thời gian chu chuyển hoàn toàn nước lọc (nghĩa là tăng chiều dày lớp 
bã). 


9.27. Chứng mỉnh sự thay đổi vòng quay của một máy lọc chân không kiểu thùng quay 
(xem hình 2.10) thì có ảnh hưởng tới năng suất của nó như thế nào (thí dụ, nếu tăng 
số vòng quay thêm 50%). Dùng phương trình (2.13), cho C = 0. 


9.28. Xác định loại công nghệ và nêu lên cấu tạo của một máy ly tàm dẻ tácÌ. péianitrôeii.lin 
ra khỏi dung dịch sau khi kết tỉnh lại, cho biết những số liệu sau đây: 


1/ Nông độ chất rắn trong huyền phù - 35% 
2/ Dung môi - nước 

3/ Bã - kết tỉnh - 

4/ Thủy phân còn lại yêu cầu - ð% 

5/ Sự kết tỉnh xảy ra gián đoạn 

2.29. Cân tách đầu bông ra khỏi nước rửa sau khi rửa kiềm. Xác định loại công nghệ và 

nêu lên cấu tạo của máy ly tâm, cho biết những số liệu sau đây: 

1/ Tính chất hỗn hợp - nhũ tương 

2/ Tỷ trọng của đầu 0,9, 

3/ Tỷ trọng của dung dịch nước muối (thêm vào để pha nhũ tương) - 1,05 

9.30 Xác định áp lực riêng trên thành thùng quay của một máy Ìy tâm nếu chiều dày của 
lớp chất lỏng 10 cm, đường kính trong của thùng quay 1 m, số vòng là 500 vòng trong 
một phút, khối lượng riêng của chất lỏng 1100 kg/mŠ. 

2.31 Tìm số vòng quay của một máy Ìy tâm, nếu biết chiều cao thùng quay H = 0,5 m. Áp 
lực đè lên thành thùng quay là 5 ápmốtphe. Thùng chứa 400 kg huyền phù. 

2.32. Sơ bộ cho biết rằng với ứng suất phá cho phép của thép K; = 900 kg / em” thì tốc độ 
vòng của thùng quay của một máy ly tâm sẽ không vượt quá 60 m/s. Xuất phát từ điều 
kiện đó, xác định đường kính tối đa cho phép của thùng quay. 

a. Đối với máy lọc Ìy tâm làm việc 1100 vòng/phút 
b. Đối với máy lọc siêu tốc làm việc 14000 vòng/phút 

2.33 Tìm công thức có thể dùng để tính tốc độ lọc những phần tử rắn hinh câu, xuất phát 

từ định luật Stốc. Thứ nguyên vòng quay vòng/giây. 


2.34 Tính xem quá trình lắng của các phần tử như nhau trong mấy ly tâm, nhanh hơn 
trong máy lắng nước bao nhiêu lần, nếu thùng quay máy ly tâm có D = 1 m và n = 600 
vòng/phút? Chế độ lắng trong 2 trường hợp là chế độ chảy dòng 


2.35 Xác định gân đúng thời gian lấy đà của một máy ly tâm chứa 300 kg muối ướt, bỏ 
qua sự ma sát của trục với ổ bi và ma sát của thành thùng với không khí. Đường kính 
trong của thùng quay 1 m; trọng lượng của nó 200 kg. Số vòng làm việc 800 trong 
một phút. Công suất môtơ điện 6 kw, hiệu suất chung của máy 0,8. Chiều cao thùng 
quay 780 mm, hệ số dày của thùn3 0,5. 


9.36 Với điều kiện của bài tập trên tìm công suất cần thiết của một mótơ điện (tính cả 


ma sát), nếu thời gian lấy đà của máy ly tâm là 2,5 phút. Đường kính trục 70 mm, ổ 
bi lăng hình câu, bè dày thành thùng quay 10 mm. 


987 Xác định số máy ly tàm làm việc gián đoạn cần thiết, có kích thước thùng quay: 
Đ = 1900 ram, H = 500 mm để lọc 50 tấn huyền phù trong một ngày đêm. Huyền. 
phù chứa 40% khối lượng pha rắn, tỷ trọng pha lỏng 1,8. Thời gian một quá trình 28` 
phút. Số giờ làm việc trong một ngày đêm 20. Hệ số dày của thùng 0,5. 


9.348 Năng suất của máy lọc ly tâm thay đổi như thế nào nếu tăng số vòng quay lên hai 
lần? Bã đồng chất không bị ép. Không tính trở lực của vải lọc. 


2.49. Một máy lắng ly tâm tự động nằm ngang OAG-1800 dùng để lọc huyền phù nước 
phấn. Xác định năng suất của máy lắng theo cung cấp nếu nhiệt độ huyền phù 40” 
kích thước phần tử phấn bé nhất 2 ¿. Đặc tỉnh kỹ nghệ máy ly tâm: đường kính thùng 
quay 1800 ram, chiều dài thùng quay 700 ram, đường kính miệng thùng 1300, số vòng 
quay n = 35 vòng/phút, ; lấy bằng 0,45: 

9.40 Hỏi năng suất của máy lọc Ìy tâm công nghiệp kiểu lớn hơn năng suất của máy lọc 
trong phòng thí nghiệm đồng dạng với nó là bao nhiêu? Kích thước máy lọc công 
nghiệp lớn hơn kích thước máy lọc thí nghiệm 3 lần. Quá trình làm việc cùng một 
huyền phũ như nhau, cùng một số vòng quay như nhau và thời gian để bã lắng đầy 
thùng quay như nhau. 


9.41. Xác định năng suất của một máy ly tâm lắng kiểu vít xoắn, dùng để lắng huyền phù 
thạch anh ở nhiệt độ 50°C. Những phần tử nhô nhất của thạch anh trong huyền phù 
là 2. Đặc tính kỹ thuật máy ly tâm: đường kính hình trụ đổ vật liệu 480 ram, chiều 
đài khu vực lắng 350 ram, số vòng thùng quay 1400 vòng/phút. 

2.49. Một máy ly tâm kiểu NOGS-230 có thể lắng những phần tử có đường kínb bao nhiều 
nếu người ta cho vào máy 3 ma /giờ huyền phù nước cao lanh ở nhiệt độ 35°C. Đặc tính 
kỹ thuật máy ly tâm: Đường kính hình trụ đổ vật liệu 180 mm, chiều dài hình trụ đổ 
vật liệu 164 ram, số vòng quay n = 1600 vòng/phút. 

9.43. Xác định tốc độ không khí cần thiết để bắt đầu tạo thành tầng sôi những phần tử 
silicagel alưmin viên với những điều kiện sau đây: nhiệt độ không khí 100°C, khối lượng 
riêng silicagel alumin (biểu kiến) ø = 968 kg/ mỀ „ đường kính phần tử 1,2 ram. Tính 
sức cần thủy lực, nếu chiều cao tầng đứng yên 400 ram? 

2.44. Với nhứng điều kiện ở bài tập trên, xác định độ rống và chiều cao tầng sôi, nếu tốc 
độ không khí vượt quá tốc độ tới hạn 1,7 lần? 

9.45. Xác định đường kính lớn nhất của những phần tử than viên bắt đầu chuyển từ trạng 
thái tâng sôi trong không khí với thiết bị trong tốc độ là 0,2 m/s. Nhiệt độ 180C. 
Xác định nồng độ thể tích của các phần tử nếu tốc độ không khí tăng lên tới 0,4 mís. 
Khối lượng riêng của than (biểu kiến) 660 kg/m”. 

9.46. Một cái thùng hình trụ đường kính 900 mm và chiêu cao 1100 ram, bên trong có 
cánh khuấy máy chèo, chứa đầu tới 3/4 thùng (khối lượng riêng 930 kg/m`, độ nhớt 
„ = 18 Pas. Hỏi cần đặt một môtơ điện có công suất bao nhiêu để dùng cho cánh 
khuấy chong chóng 3 mái chèo làm việc 180 vòngí(phút. 

947. Muốn thu được dung dịch muối loãng người ta dùng cánh khuấy mái chèo, khuấy 
mạnh muối với nước ở 64°C. Tìm số vòng quay máy khuấy nếu đường kính của nó 0,ð 


tm và công suất của môtơ điện là 0,8 kw? Đặc tính vật lý đối với dung dịch loãng cũng 


lấy như đối với nước. 


2.48. Một cánh khuấy mái chèo có kích thước dị = D/3 thay bởi kích thước bé hơn dạ = D/( 


Trong cả hai trường hợp quá trình khuấy được thực hiện với điều kiện chảy đòng. Hỏi 
số vòng quay của cánh khuấy thay đổi như thế nào khi dùng một công suất môtơ điện 


như nhau? 


` 


2.49. Hỏi đường kính cánh khuấy chong chóng cần phải bao nhiêu để khuấy mạnh glyxeri 


kĩ thuật (khối lượng riêng 1200 kg/mẺ độ nhớt  = 1,6 Pa.s) trong một cái thùng đường 
kính 1750 mm với số vòng quay n = ð00 vòng/phút và công suất tiêu phí 17 kw ? 


VÍ DỤ VỀ TÍNH TOÁN XY-CƠ-LÔN TỔ HỢP 


` 


Trong một bộ xy-cơ-lôn (hình 2.15) cần thiết làm sạch bụi trong 7800 mŠ/giờ khi ở nhiệt 


độ 310°C. Khối lượng riêng của khí 1,3 kg/mŠ. Áp suất ở áp kế chỉ 745 mm thủy ngân. Tại 
cửa vào của một tổ xy-cơ-lôn khí có áp suất 30 mm cột nước. 


Trở lực của tổ hợp xy-cơ-lôn không được quá 40 ram nước. Khối lượng riêng bụi 2450 


kg/mỶ. Lượng bụi trong khí 32 g/mỂ. Bụi ít dính. 


Giải: 


* Đặc tính các xy-cơ-lôn kiểu BS cùng với thiết 


bị có mang ống định hướng trong trường hợp hút 
3 


bụi ít dính, khối lượng riêng 2300 kg/m” khi 
= 75 m ghi ở bằng 2.6. 


Dựa theo những số liệu đã cho ở bảng đó chúng 
ta chọn các xy-cơ-lôn, đường kính 1ð0 ram (lượng 


bụi của khí cho phép tới 35 g/mŸ). 


Xác định khối lượng riêng của chất khí ở điều 
kiện làm việc: 
273(74 — `. 
p=l1;3—————13.8_=0,595kg/ mổ 
(273 + 310)760 
Theo điều kiện tổn thất áp suất Áp không được 
quá 40 mm nước. 


Tỷ số Ap-_40_ =67,2m không được nằm 
Lẻ 0,595 


ngoài giới hạn yêu cầu (ð5-75ðm). Đối với thiết bị 
định hướng loại máng ống, có góc nghiêng mái chèo 
với mặt phẳng nằm ngang là 25°, hệ số sức cản 
thủy lực £ = 90. 





Hình 2.15 Tổ xy-cơ-lôn 


Bảng 2.6 


Đường kính Lượng bụi Mức dộ hứng bụi lấy theo đường kính phần | Hiệ số sức cản thủy lực khi 
các xy-cơ-lôn cho phép lớn tử khí góc ST mái chèo. 


nhất g/im 





Tốc độ khí trong phần hình trụ của xy-cơ-lôn xác định theo công thức (2.12). 
.. |Ap-2 _‹ [22-196 19/Ô ~ 3,84 m/s 
šp 0,595. 90 
Lưu lượng khí trong mỗi phần tử của tổ xy-cơ-lôn 
_ Vị =0,785 D3600 œ = 0,785. 0,150. 3600. 3,84 = 244, m 3 giờ 
Số xy-cơ-lôn cần dùng trong tổ hợp: 


7800 _ ao 
244 


n = 


Phân bố những phần tử xy-cơ-lôn thành 4 hàng theo ... đi của dòng khí (8 phần tử 
trong một hàng). 


THÍ DỤ TÍNH TOÁN MÁY RỬA KHÍ DÙNG BỌT 
ĐỀ LÀM SẠCH CHẤT KHÍ KHỎI BỤI 


Xác định những kích thước căn bản của máy rửa khí dùng bọt để làm sạch bụi khỏi 
õ0000 m” khí trong một giờ khi nhiệt độ khí là 80°C. Lượng bụi của khí khi vào thiết bị 
Cg = 0,01 kg/m”. Mức độ làm sạch 0,99. 


Giải: 


Tốc độ trong tiết điện toàn phần của thiết bị là yếu tố căn bản để sự tạo thành bọt 
được tốt, do vậy điều quan trọng là phải chọn đúng tốc độ tính toán thì hiệu suất làm sạch 
mới cao. 


Giới hạn trên của tếc độ khí cho phép là tốc độ ở đó sự lôi cuốn nước dưới đạng bụi 
tăng vọt. Theo những số liệu thực nghiệm thì trong các máy rửa khí có lớp bọt cao 
30 + 100 mm sự kích thích chất khí thành tia gây nên sự phá hủy bọt và sự phun thành tia 
mạnh bắt đầu khi tốc độ khí trong tiết điện toàn phần thiết bị (phía dưới ghỉ) từ 2,7 đến 
3,5 m/s. Thông thường tốc độ giới hạn trên của khí dưới ghi khoảng 3 m/s. 


Lớp bọt trên ghỉ càng cao và tiết điện tự do của ghi càng lớn thì càng giảm khả năng 
phun bã của khí. Giảm đường kính các lỗ (khi giữ tiết diện tự do của ghỉ không đổi) củng 
có khả năng giảm sự phun thành tia. Thông thường giới hạn dưới của tốc độ khí đối với 
thiết bị tạo bọt là tốc độ mà ở đó sự tạo thành bọt giảm xuống mạnh. 
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Đối với những máy rửa khí dùng bọt có tiết điện tự do của ghi lớn và đường kính các 
lỗ lớn, giới hạn dưới là tốc độ khí mà ở đó phần lớn chất lồng chảy qua các lỗ, kết quả là 
chiều cao bọt trở nên bé không đáng kể. Đối với những điều kiện thông thường, giới hạn 


dưới của tốc độ tính toán có thể xem bằng 1 m/s. 
Lấy tốc độ khí trung bình œ = 2,3 m/s. Xác định tiết điện ngang của thiết bị: 


r=_ 50000 _ œ2 
3600.. 2,3 


Máy rửa khí có thể tròn hay có tiết diện hình chư nhật. Trong thiết bị tròn, lưồng khí 
được đảm bảo đều hơn, trong thiết bị hình chứ nhật và phân phối chất lỏng tốt hơn. Lấy 
thiết bị có tiết diện hình chứ nhật kích thước 3 x 2 m, nước đưa vào chính giữa (hình 2.16). 

Tính lượng nước đưa vào khác nhau, phụ thuộc vào nhiệt độ của chất khí. Đối với khí 
lạnh, những yếu tế thủy động học gây ảnh hưởng lớn nhất về lưu lượng nước, đối với khí 
nóng lưu lượng nước xác dịnh bằng cân bằng nhiệt. Khi làm sạch chất khí khỏi bụi có nhiệt 
độ thấp hơn 100° sự tính toán lượng nước đưa vào xuất phát từ quá trình thủy động học và 
cân bằng vật chất làm sạch khí. Trong những điều kiện thông thường để giữ cho sự tạo 
thành bọt khá đều đặn trên toàn bộ mặt ghi, cần để cho không quá ð0% lượng nước đưa 
vào chảy qua các lỗ, vì sự chảy xuống quá mạnh sẽ tạo nên một lớp nước không đều trên 
các mặt ghi. _ 

Lưu lượng nước trong máy rửa khí gồm: 

1) Nước hao hụt chảy xuống 


2) Nước chảy trào ra 


Sự bốc hơi của nước rất bé không đáng kể. Lượng nước chây qua các lỗ của ghi được 
xác định bằng trọng lượng hạt bụi hứng được và thành phần huyền phù đã cho, và sau đó 
chọn ghi có tiết điện tự do, đường kính các lỗ và nhứng số liệu khác đã cho như thế nào 
để đảm bảo được mức hao hụt đã định. Nồng độ bụi Cn ứng với thể tích khí trước thiết bị 
qui về điều kiện chuẩn. 


Với các mức làm sạch đã cho ; nồng độ bụi trong khí sau khi rửa được xác định theo 
công thứct 


Cạ = Cv(1 — 7) = 0,01(1 — 0,99) = 0,0001 kg / mổ 
Lượng bụi hứng được: 


273 : 
G„ = Vạ(Cy — Cpg) = 50.000. —““”—(0,01 — 0,001) = 383 kg/giờ 
y = Yo(Cv — Cn) 273 + 80 


Nếu biết nồng độ huyền phù c tính bằng kg/kg (tỉ số R:L) thì lượng hao hụt L., (thể 
tích nước cần để tạo thành huyền phù) có thể xác định theo công thức: 


(1)... Nông độ này không khác lượng bụi của khi (tính bằng kg/m”) sau thiết bị bao nhiêu; bởi vì lượng khí sau 
thiết bị tang thêm 1 + 2% (do nước bốc hơi trong raáy rửa khí) 
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Trong đó: K - hệ số phân phối bụi giữa Khí sach 
lượng nước hao hụt chảy xuống và lượng nước ˆ 
tràn ra, biểu thị bằng tỷ số lượng bụi rơi xuống 
nước hao hụt và số lượng bụi chung hứng được, 
thường thường K = 0,6 + 0,8. 








¡ Nước rửa „ 

Theo nguyên tắc, nồng độ huyền phù nằm co 
trong giới hạn tỷ số khối lượng R:L bằng 
1:õ + 1:10. 

Nếu huyền phù có nồng độ cao hơn 1:5 có 
thể làm tắc các lỗ ghi (đặc biệt khi đường kính 
sác lỗ bé). 

Nếu thu được huyền phù có R:L < 1:10 thì ;t 
không hợp lý vì thể tích quá lớn. 

Lấy c = 1:8 = 0,125 kg/kg và K = 0,7. 
Lúc đó: 

* Trên tất cả bê mặt ghi: 





bẩn - 
——-—) Nước bẩn 


Hinh 2.16. Máy rửa khí dùng bọt ~ 


Ly = —9:ˆ-Š83_ ~ 2,14 m/ giờ 


1000. 0,125 
* Trên 1 m° bề mặt ghi: 


2:41 ~ 0,36 mỸ / mỄ giờ 


Vì rất khó xác định kích thước của ghi theo lượng hao hụt đã cho, và kể cả số nước 
sau này khi chảy qua ghỉ bốc hơi một phần, chúng ta lấy hệ số dự trứ là 1,5, nghĩa là lấy 
Lụ = 1,õ: 2,14 = 3,3 m” / giờ hay 0,55 mỀ / m” giờ 


Lượng nước trào ra xác định theo công thức: L„ = ib 

Trong đó: 

¡ - cường độ dòng nước từ ghỉ trào ra mềm giờ : c 
b - Chiêu rộng ghỉ trước của nước trào ra, bằng chiều dài của cửa nước trào ra ngoài, m. 


Lấy ¡ = 1 mŠ/m giờ, đối với kiểu thiết bị đã chọn (nước trào ra 2 bên) chúng ta tìm 
thấy: 


L.=1.2.2=4m/giờ 
Lượng nước tiêu hao chung: L = 3,3 + 4 = 7,3 mìŠ / giờ 


7300 
50.000 


Lượng nước hao hụt 1y; so với lượng nước tiêu hao chung L: 





Lượng nước tiêu hao riêng: = 0,146 H3 khí 
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Điều đó có thể chấp nhận được (L cân phải > 2L). Đặc tính căn bản của ghi (đườn 
kính và bước của các lỗ) được chọn xuất phát từ lượng nước hao hụt cân thiết. 


Người ta đã xác định rằng lượng nước hao hụt lớn đần khi tăng đường kính lễ và chỉa 
cao lớp khởi điểm() của chất lỏng trên ghi họ. 


Lượng nước hao hụt tăng nhanh khi giảm tốc độ khí các lỗ xuống dưới 4-6/s (phụ thuội 
vào d„ và h„) và giảm mạnh khi tăng tốc độ khí lớn hơn 13 - 15 m/s, và có thể làm bụi lấp 
kín ghi. Ngoài ra tăng tốc độ khí trong các lỗ trên ghi có một lớp nước (bọt) không lớn lắm 


đặc trưng cho các máy rửa khí, thì sẽ dẫn tới sự tan vỡ chất khí thành tỉa và sự tạo thành 
tỉa manh. 


Muốn đảm bảo cho máy rửa khí làm việc bình thường cần chọn tốc độ khí trong các 
to của ghi trong khoảng 8 + 13 m/s: và đối với ghi có lỗ nhỏ h«*n, trong khoảng 7 + 10m 


tùy theo lượng bụi khởi đầu của khí, những dao động lưu lượ›g khí có thể có và ở những 
điều kiện khác. 


Tính nồng độ bụi đáng kể trong chất khí (10 gim`) và chế tạo ghi tương đối dễ dàng 
(với những lỗ nhỏ và khoan lỗ dễ dàng), chúng ta qui định ghi có lỗ to, đối với những lý 
này nên lấy tốc độ tính toán của khí từ 8 đến-13 m/s. Cho rằng dao động lưu lượng củi 
thiết bị phát sinh theo chất khí, trên căn bản, về phía (đíều kiện thông thường), chúng la 


chọn tốc độ khí œ„ = 12 m/s. Vậy tỷ số bề mặt tiết điện tự do của ghi với bề mặt tiết diện 
thiết bị f là: 


£ : 
-2=.® — _ 233 _ =0,2 
f ` œạœz 12.0,95 


Trong đó: z = 2,95 - hệ số biểu thị các điểm tựa của ghi choán tường chiếm 5% bề mặt 
tiết điện tự do. : 





Khi phân phối lỗ ghi theo hình lục giác 
với bước là t (hình 2.17) thì bè mặt có nét gạch 
bằng: 


s= tx=t2. [d1 — Ý= 1,792 


“Trên bè mặt ấy có 2 lỗ đường kính dụ. 
Bè mặt các lỗ: 


S„ = 0/7852 = 1,742 





ˆ 5 
Như đã tìm thấy ở trên, tỷ số - phải bằng 
0,2: 


Hình 2.17. Phân bố lỗ trên ghỉ 





Œ) - Lớp khôi điểm là chíều cao của lớp nước không có bọt biến thành lớp bọt có chiều cao đã cho 
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1,ð7d2 
Từ đó: t=ẽ | —— 
1,73. 0,2 


Trường hợp đường kính lỗ d, = 5 mm 


'— Đ.91:22 _ 107111imm 
Í_ o2 


Chiều cao cửa tràn ra kể từ ghi được xác định bằng cách tính toán sự tạo thành lớp 
bọt trước khi tràn có chiều cao 60 + 100 ram (tùy theo độ sạch đã cho). 


Tính chiều cao lớp bọt cần thiết trên ghi để đảm bảo mức độ làm sạch cho nước ? = 
0,99. 


Hệ số vận tốc của thiết bị rửa khí: 
Su= 2?(2 — r) = 2. 0,99. 2,3/(2 — 0,99) = 4,5 m/s 
Quan hệ giứa hệ số Ky và chiều cao lớp bọt H sao cho có thể giữ được hạt bụi có kích 
thước trung bình 15 - 20 ¿ ược thể hiện qua công thức. 
H =K, - 1,9% + 0,09 = 4,õ — 1,95. 2,3 + 0,09 = 0,1m 
Mặt khác đối với thiết bị rửa khí: 
H = 0,806. 10Ẻ.n”Ẻ 
Ở đây: - hạ - chiều cao lớp nước ban đầu trên mặt ghi, m 
1/0,6 1/0,6 
Suy ra: h,= —"— `". 5 = 0,013m 
0,806. ø0:Š 0,806. 2,32:5 
Chiều cao lớp nước ban đầu h„ phụ thuộc vào lưu lượng nước và chiều cao giờ chảy tràn 
h„ theo công thức: 


3./,. 
họ=ø Vv ï + hy 
Với: ¿ - hệ số đặc trưng cho quá trình chảy tràn. 


Trong các thiết bị công nghiệp có thể lấy  = 3. 


ụ - mức độ chất lỏng chảy qua giờ chảy tràn, phụ thuộc vào khả năng tạo bọt trên ghỉ. 
Ở điều kiện làm việc có thể chọn  = 0,4. 


Như vậy chiều cao giờ chảy tràn có thể tích (mm): 


3/.2 
hy = 2,ðh, — 7,5 \Íï 


Trong trường hợp bài thí dụ: œ = 2,3 m/s; ¡ = 1 m /m.giờ: 


2 


h, =2,6.13T— 7ð” 1= 25 mm 
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Để đảm bảo chế độ làm việc ổn định khi thay đối chế độ dòng lỏng và khí, lấy 
hp = 30 mm. 


Chiều cao tổng cộng của thiết bị rửa khí bao gồm: 
- Chiều cao trên ghỉ hị 
- Chiều cao đưới ghi hạ 
- Phần hình còn phía dưới h,. 
Các chiều cao này được tính Yoán. dựa vào các quan hệ sau: 
hị - Phụ thuộc vào tự tạo bọt 
hạ - Phụ thuộc vào dòng khí đưa vào thiết bị 


h. - Phụ thuộc vào tính chất của huyền phù. 


THÍ DỤ TÍNH TOÁN MÁY LỌC CHÂN KHÔNG THÙNG QUAY 


Tính máy lọc chân không thùng quay (xem hình 2.10) năng suất 2,8 tấn/ngày-đêm bã 
hyđroxyde nikel theo những số liệu sau đây: 


1) Độ chân không 400 mm thủy ngân; (53,3. 10” Pa) 

2) Trở lực riêng trung bình của bã r = 48,21. 1012 m/kg bã khô; 

3) Trở lực riêng của vải lọc (chéo E0) rrg = 11,43. 1019 m/ mỄ; 

4) Khối lượng chất rắn, đọng trong máy lọc khí thu được 1 m” nước lọc; c = 207,Bkg/mŠ 
B) Chiều dày lớp bã đã cho; ô = 5 mmẲf}) - 

6) Thể tích bã ướt nhận được khi 1 mỀ nước lọc đi qua máy lọc; 0,686 mỸ/ mổ 


7) Khối lượng riêng bã ướt 1220 kg/m” (khi độ ẩm 75,25%) khối lượng riêng nước lọc 
1110 kg/mŠ; 
8) Số ngăn của máy lọc n = 24 (giống như máy lọc thùng quay đã dùng); 
9) Độ nhớt nước lọc (ở nhiệt độ c ð0°C,  = 1,B1.10 3 Pass) 
10) Thời gian sấy khô bã trong máy lọc; rạ = 1,5 phút 
11) Nồng độ huyền phù ban đầu 10,67%. 
Giải 


Tính toán máy lọc chân không nghĩa là xác định bề mặt lọc cần thiết và chọn máy lọc 
theo catalog. 


Có thể xác định bề mặt lọc theo biểu thức: 


(1) Bề dày lớp ấy được giái thích bằng cấu tạo vô định hình của bã; đối với các chất bã kết tỉnh chiều dày lớp 
thường lớn hơn (15-20 mm) 
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F=V,/V', mỂ 
Trong đó: 
Vẹạ - Năng suất máy lọc tính theo nước lọc m/giờ 
V' - Năng suất 1 m^ lọc tính theo nước lọc, bằng vn, mồ / m° giờ 
v- Năng suất I mỸ lọc trong một vòng, m° / m^ 
n - Số vòng quay của máy lọc trong một giờ. 


Xác định năng suất của máy lọc theo nước lọc. 


Năng suất của máy lọc tính theo bã khô cần thiết là 2,8 tấn/ngày-đêm hay 117 kg/giờ. 
Qui sang bã ướt (độ ẩm 75,2%) năng suất sẽ là: 


117.110 
24,8 


= 472 kg!giờ. 


117 x 100 


Lượng huyền phù để lọc có nông độ 10,67% là = 1096 kg/giờ. 


Đo đó lượng nước lọc trong một trong giờ là 1096 - 472 = 642 kgígiờ hay là, với khối 


lượng riêng nước lọc 1110 kg/m”, 622 _ 0,56 mŠ/ giờ, và trong một ngày đêm 13,4 m/ngày 
1110 


đêm. 
Vậy: V„ = 0,56 mỶ / giờ 


Để xác định V' ta cân biết năng suất 1 m° máy lọc trong một vòng nghĩa là sau thời 
gian qua khu vực lọc r, và số vòng quay của máy lọc trong một giờ. , 


Biết rằng thể tích bã ướt đọng lại trong máy lọc khi 1 m° nước lọc đi qua, bằng 0,686 
mỀ / mŠ. Trường hợp chiều dày lớp bã đã cho ð mm, bề mặt khu vực lọc cần cho 1 mŠ nước 


lọc là 9,696 _ 137,5 mẺ /m°Ẻ. Rõ ràng qua 1 m” bề mặt khu vực lọc cho đi qua một thể tích 


nước lọc: 
1 
137,5 
xác định số vòng quay của máy lọc, ta cần biết thời gian lọc r (thời gian mà lớp bã dày 5 
mm được tạo thành), muốn vậy chúng ta dùng phương trình cơ bản về lọc (2.13). 


= 0,00728mẺ / mỸ 


V= 





VỀ + 2VC = Kr 
Trong đó V = 7,28. 10” m”/m” 
Chúng ta xác định hằng số K theo phương trình (2.15): 


K= Pa __ 2.5330 Ð „079.10 2m°/zs 
CF 1,61.1073,267,5.43,21. 1019 


TƠT1 


Trong đó: Ap = 400rnam thủy ngân = 53300 Pa 
„=1,ð1.10 'Pa.s 


c = 207,5 kg/mŠ 
r= 43,21. 10!! m/kg 


Chúng ta xác định hằng số C theo phương trình (2.19) 


11,43, 1019 


C= TT 
r.C. 4321.1012 207,5 


= 1,28. 105 mŠ/ mỀ 








Từ đó: r= 28”.10"Ê + 2.7,28.1073.1,28. 1075 
0,79. 10”Ê 


Để xác định số vòng quay của thùng quay cần tìm tốc độ góc quay của máy theo công 
thức: 


= 91s = 1,52 phút 


œ = 300 ~ ?' 
t£ +tẹ 
Trong đó: 
r = 1,52 phút thời gian lọc 
r¿ = 1,5 phút thời gian sấy khô bã 


` - góc chiếm bởi khu vực nhận bã và khu vực chết, lấy góc đó bằng 70° (dựa trên sư 
sở số liệu thực nghiệm): 


2z — 1,23 
3,02 


œ = = 1,67 rad / ph 


Từ đó  œ= 38070 _ 962 độ/phút 
3,02 


Thời gian chung của một chu kỳ làm việc, hay là thời gian một vòng quay của thùng 
quay: 


= = 3,8 phút 
2 


Số vòng quay của máy lọc trong một giờ: nx= s0 = 15,8 vòng/h 
3,8 


, 


Thời gian lấy bã, cao bã và thời gian chết: r„ = 3,8 — 1,B2= 2,28 ph 


Số ngăn máy lọc nằm trong thời gian trên: z = 2,28.24/3,8z= 14 ⁄ 
Số ngăn lọc: Z¿ = 24 — 14 = 10 

V W 
Diện tích cần thiết của bê mặt lọc: F=-®°=__056 _ „ 4,86 m° 


Chọn máy lọc thùng quay có điện tích bè mặt lọc 5 mỸ 
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CHƯƠNG 3 


SỰ TRUYỀN NHIỆT TRONG THIẾT BỊ HÓA HỌC 





NHỮNG CÔNG THỨC TÍNH CƠ BẢN 


1. Phương trình dẫn nhiệt của dòng nhiệt ổn định qua tường phẳng một lớp. 


tị — tạ 


Hay Q= F,  w : (3-2) 


T 


Trong 2ý: tị và tạ - nhiệt độ bê mặt tường, °C; 


F - bề mặt, m'; 


bo) 


r = _- nhiệt trở của tường, mˆs°Cj 


Ỹ tắc độ dẫn nhiệt của tường, w/m.°C 
tr 


ð - chiêu đày của tường, m; 
Â - hệ số dẫn nhiệt, w/m.°C. 
2. Đối với tường hình ống: 











=. dạ=d 
= —— (3-3) 
2 
Š. Bè mặt trung bình: 
dạ — đị)L 
kuệền “Sà (3.4) 
d 
In 
dị 
4. Phương trình dẫn nhiệt của dòng nhiệt ổn định qua thành hình ống: 
2zÄ(tị — to)! 
—... (3.5) 
In—^ 
đị 
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rong đó: L, - chiêu dài cua Ông, m; 


dị - đường kính trong của ống, m; 


dạ - đường kính ngoài của ống, m. 


đị 
1n tích trung bình của thành ống một lớp: 


a R 
Nếu —Ê < 2 khi tính theo công thức (3.4) với độ chính xác cho phép có thể dùng thá| 


đị + đ¿)L 
r.=”@ 22 


@8 


ð. Phương trình dẫn nhiệt khi dòng nhiệt ổn định qua nhiều lớp tường phẳng: 





(tị — tạ)F l b 
ˆ\ Q= „W "z= (3.TJ 
»r À . 
trong đó: tị và tạ - nhiệt độ lớp ngoài và trong (hay ngược lại) của bề mặt tường nhiều 
lớp, °C. 
s Đối với thành hình .ống nhiều lớp: 
tị — t. 
B Q=*—?®ự (38 
bờ_4 
P 


đồng thời mỗi một lớp tươn 


ø ứng với bề mặt trung bình F của nó, xác định theo phương 
trình (3-4) hay (3-6). 


6. Phương trình truyền nhiệt!” đối với tường thẳng, 
có chiều dày không đầy lắm so với đường kính: 


+ Q m k. FAtep, “wÀ 
Nhiệt tải riêng hay mật độ dòng nhiệt (cường độ nhiệt): 


V q=——=KE. Attp; li 
F m2 
Trong công thức (3.9) và (3.10): 


cũng như đối với tường hình ống 


(3.9) 
(3.10) 


K - hệ số truyền nhiệt, w/m^.°. 
F - bề mặt, mỸ; 


Atu, - hiệu số nhiệt độ trung bình của các chất tải nhiệt ở hai bên bè 


mặt tường 
(chênh lệch), °C. 


7. Hệ số truyền nhiệt K trong phương trình (3.9) được tính theo công thức: 





öb Phương trình truyền nhiệt thường gọi là phương trình Niutơn-Phurie, 
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KW———— — SỐ _— (3.11) 
1 „1 : mˆ.°C 
mm + Zn + đa + 22Tcáu 


Trong đó: œ; và ø¿ - hệ sở cấp nhiệt; w/m2.°C 





rca„ - nhiệt trẻ của lớp cáu (tường bẩn). 


e Đối với ống (tường hình ống) hệ số truyền nhiệt truyền K; thường được tính trên 1m 
chiều dài ống. Khi đó: , : 





Kị= 5c , w/m.°C (3.12) 
d bự 
1 + s 1a nể „ 1 s cáu 
&¡đì d;y ad>y — đcáu 
và phương trình (3-9) viết theo dạng: 
Q =K/LAt¿ w (3.13) 
Trong đó: L -_ chiều dài ống, m; 
dạy - đường kính ngoài của ống, m; 
đ,y„ - đường kính trong của ống, m; 
Chú thích: Khi trị số Si > 0,ð tính truyên nhiệt đối với ống có thể dùng công thức 
dụng 


như đối với tường phẳng [Khi d,y = 0,5(d,„ + dau] sai số của phép tính này không quá 4%. 


8. Nhiệt độ của bề mặt trong và ngoài của tường thiết bị truyền nhiệt và nhiệt độ trên 
lớp cáu tiếp giáp với tường phẳng được xác định theo hệ thống phương trình: 


At, At+4. At, 
gu KÁ bu say KT CS sbữ = G5ẤtU (3.14) 


Trong đó: q - mật độ dòng nhiệt, w/m” 
K - hệ số truyền nhiệt, w/mE.°C 
At,p - hiệu số nhiệt độ trung bình, “€; 
œ¡, œ¿ - hệ số cấp nhiệt, w/mŠ.°C 
Äụ, Às - hệ số dẫn nhiệt của những tường thiết bị, w/m.°C. 
Feau - nhiệt trở của tường bẩn (lớp cầu), mỂ s.°Cjj 
Ati, At¿, At¿... - gradien nhiệt độ tương ứng với nhiệt truyền từ lưu chất đến 


tường (œ), qua lớp cáu (lớp bẩn) (r¿au), qua tường (ð;, ðs), từ 
tường đến lưu chất thứ hai (ø›). 


9- Tính nhiệt trở của lớp cáu trên tường, hay lớp rỉ có thể lấy phỏng chừng theo trị 
1 





số đẫn nhiệt phụ thuộc vào tính chất của chất tải nhiệt hay là dạng của lớp cặn. 


cá 
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Trị số _-+L_ cho ở trong phụ lục. 
Tcáu 


Khi thiết bị không được sạch hay là có ăn mòn mạnh, thì trị số của độ dẫn nhiệt của 


1 


lớp cặn ở trên tường có thể giảm đến 500 kcal/mFh và thấp hơn. 





Fcau 


10. Hiệu số nhiệt độ trung bình At, trong công thức (3-9) và (3-10) được xác định 
như sau: 


a) Đối uới dòng chảy ngược chiều uà xuôi chiều 
Ati — Ats 





(3.15) 


Trong đó Ati và Ata hiệu số nhiệt độ của 2 đòng lưu chất ở đầu vào và đầu ra của thiết 
bị trao đổi nhiệt, °C. 


At 
% ®* Nếu tỷ lệ giữa hiệu số nhiệt độ Ati đối với Ats không quá 2 (nghĩa là nếu — Ì < 2) 


Atz 
thì với mức chính xác cho phép phương trình (3.15) có thể lấy gân đúng: 
At, + AÁt, 
At,=—L——^2 (3.16) 


có nghĩa là tính hiệu số nhiệt độ trung bình trong thiết bị trao đổi nhiệt theo trung bình số 
học. - , 


Ta có nhận xét, theo phương trình (3-15) nếu Ati = Ô hay Ats = 0 thì At,y = 0. 
Nhứng công thức (3.15) và (3.16) dùng được với điều kiện, khi thiết bị trao đổi nhiệt 


1) Trị số của hệ số truyền nhiệt K không đổi dọc theo bè mặt trao đổi nhiệt. 


2) Đương lượng nước Gc của mỗi lưu chất tải nhiệt là không đổi đọc theo bề mặt trao 
đổi nhiệt. 


Nếu ở trong thiết bị trao đổi nhiệt nào đó tiến hành liên tiếp hai quá trình khác nhau 
như làm lạnh hơi quá nhiệt, sau đó cho ngưng tụ, thì khi tính At, được tính riêng đối với 
từng khu vực làm lạnh và khu vực ngưng tụ. 


b) Đối uới dòng gấp khúc (như thiết bị trao đổi có nhiều ngăn) và dòng chéo góc: 
Attp = EÁc. At‡, (3.17) 


Trong đó: cA¿; - hệ số điều chỉnh đối với hiệu số nhiệt độ trung bình At;, của đòng 
ngược chiều. 


Trị số của hệ số r4¿ tìm trong các đồ thị riêng, nhứng vi dụ của đồ thị này cho trong 
phụ lục. 


Trong đồ thị, người ta đặt đại lượng P theo trục hoành 
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P= t”ịT tì - Sự nóng lên của lưu chất lạnh 
Tạ = ty hiệu số nhiệt độ ban đầu 


Trên trục tung đặt đại lượng cay 
Thông số R: 
R= Tạ TT» - Sự lạnh xuống của lưu chất nóng 
t?ì=£ hy sự nóng lên của lưu chất lạnh 


Trong tất cả mọi trường hợp: dòng gấp khúc có hiệu số nhiệt độ trung bình nhỏ hơn 
(đồng ngược chiều và lớn hơn dòng xuôi chiều. 


11. Xác định nhiệt độ trung bình của chất tải nhiệt tự. 


Nếu trong quá trình trao đổi nhiệt mà cả hai lưn chất đều thay đổi nhiệt độ, thì ta có 
thể tính nhiệt độ theo trung bình số học cho lưu chất có biến đổi nhiệt độ tuyệt đối ít hơn, 
nghĩa là nếu: 


(tay — tẹi) <€ (ca — tạ) 


= tạ. +t, 
tạ =t= ch —S (3.18) 
2 
Nhiệt độ trung bình của lưu chất kia tr; tính theo công thức: 
tro = trị Le Attp (3.198) 


Ở đây At,y hiệu số nhiệt độ trung bình của hai lưu chất, tìm theo công thức (3.15) 


12. Trong những trường hợp, khi đọc theo bề mặt trao đổi nhiệt các trị số của hệ số 
truyền nhiệt K hay các đại lượng như đương lượng nước (tích số giữa lưu lượng khối lượng 
tủa lưu chất với nhiệt dung của nó) bị thay đổi nhiều, thì hiệu số nhiệt độ trung bình lôgarit 
[phương trình (3-15)] không dùng để tính được. 


Trong trường hợp này ta phải dùng phương trình vi phân về truyền nhiệt để tính: 


dF= G.cdT 
k(T - t) 
TT" s 
tm=_ | GcdT. (3.20) 
=>, kŒT ~t) 


và giải bằng phương pháp tích phân đồ thị. 


CẤP NHIỆT ĐỐI LƯU 
Dưới đây là những số và chuẩn số cơ bản [các công thức (3.31) + (3.26)] và nhứng 


công thức tính để xác định hệ số cấp nhiệt (z) dùng cho các trường hợp cơ bản của truyền 
nhiệt đối lưu trong các thiết bị nhiệt ngành hóa học. 
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I- Sự cấp nhiệt không kèm theo sự biến đổi pha của lưu chất: 


1) Chuyển động cưỡng bức: 

Chảy theo chiều dọc ống, chế độ chảy rối, quá độ, màng: công thức (3.27) + (3.35) 
Chảy vuông góc với chùm ống nhấn: công thức (3.36) + (3.40) 

Chảy vuông góc với chùm ống có lá chắn: công thức (3.41) + (3.42) 

Chảy theo chiều dọc của tường phẳng: công thức (3.43) + (3.46) 

Chất lỏng chảy thành màng theo bề mặt thẳng đứng: công thức (3.47) + (3.50) 
Chất lỏng chuyển động do khuấy: công thức (3.51) + (3.52) 

2) Chuyển động tự do: công thức (3.53) + (3.60) 


HI. Sự cấp nhiệt có kèm theo sự biến đổi pha: 


1) Hơi ngưng tụ thành màng: công thức (3.61) + (3.70) 
2) Chất lỏn§ sôi: công thức (3.71) + (3.76) 


LII. Sự truyền nhiệt khi các lưu chất tiếp xúc trực tiếp: công thức (3.77) + (3.79) 


13- Những chuẩn số đồng dạng cơ bản trong các công thức cấp nhiệt đối lưu: 
e Chuẩn số cấp nhiệt Nusselt: 
Nu = #I (8.21) 
Ä 
đặc trưng cho khả năng trao đổi nhiệt giữa lưu chất - tường. 
se Chuẩn số Prandtl: 
Pr=* (3.22) 
a 
đặc trưng cho tính chất vật lý của lưu chất 
se Chuẩn số chuyển pha: 





ta = (3.23 
c€.At 
là tỷ số giữa nhiệt lượng cần thiết để chuyển pha của vật chất so với nhiệt lượng để 
làm lạnh (đun nóng) một trong hai pha này (ví dụ ngưng tụ) ở nhiệt độ bão hòa. 
se Chuẩn số Reynolds: 


Re = ØÌ ~ @Ì2 


t “ 


(3.24) 


đặc trưng cho quan hệ giữa lực quán tính và lực ma sát của các phân tử trong lưu 
chất. 
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se Chuẩn số Galilei: 


B`.=Š (3.25) 
Fr v2 2 
đặc trưng cho quan hệ giứửa lực ma sát của phân tử với trọng lực của dòng, 
e Chuẩn số Grashof: 
Ủ 
Gr = Ga. đAt =Ê `8. At (3.26) 


L2 


đặc trưng cho quan hệ giữa lực ra sát phân tử và lực kéo lên do tỷ trọng khác nhau, 
ở điểm có nhiệt độ không giống nhau trong cùng một lưu chất. 


Trong các công thức (3.21) + (3.26): 

œ - hệ số cấp nhiệt, w/m°.*C 

8 - hệ số giãn nở thể tích, 1/°C; 

ø ~ khối lượng riêng, kg/mẺ 

Â - hệ số dẫn nhiệt, w/m.°Œ 

At trong chuẩn số K: hiệu số giữa nhiệt độ bão hòa và tường, °C; 
At trong chuẩn số Gr: hiệu số giữa nhiệt độ bè mặt tường và chất lỏng (hay 

ngược lại), “C; 


„ - hệ số độ nhớt động lực học, b , 
m 
v - hệ số độ nhớt động học, mễ /s; 
R : 
Cp-2 
cp - nhiệt dung riêng đẳng áp, j/kg.°C 


a= - hệ số dẫn nhiệt độ, m^/s 





E - gia tốc trọng trường, mí/sẼ; 


l- kích thước hình học cần xác định (kích thước này được xác định theo từng 
trường hợp trao đổi nhiệt), m; 


r - ẩn nhiệt ngưng tụ, j/kg 
œ - tốc độ của chất lỏng hoặc khí, m/s 


Nhứng thông số vật lý trong công thức (3.21)-(3.26) tra ở các sổ tay ứng với từng nhiệt 
độ nhất định của từng trường hợp trao đổi nhiệt, trong đó các nhiệt độ ký hiệu khác nhau 
như sau: 


tự - nhiệt độ trung bình của tường. 
tr- nhiệt độ trung bĩnh của chất lỏng (khí) 
tà = 0,5(t„ + tạ) - nhiệt độ của lớp màng, đó là nhiệt độ trung bình giữa t¿ và tự 
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SỰ CẤP NHIỆT KHÔNG KÈM THEO SỰ BIẾN ĐỔI PHA 


A. CHUYỂN ĐỘNG CƯỠNG BỨC 
14. Sự cấp nhiệt khi chuyển động rối trong ống thẳng (Re > 10.000): 


0,25 

Nu = 0,021eiRe°Š, pr943, =] : (3.21 
Tw 

Ở đây: Nu= —_— - chuẩn số Nusselt; 


Re = = d. chuẩn số ReynoÌds 





Pr và Prụ - chuẩn số Prandtl của lưu chất (ở nhiệt độ tự và ở tự); 
NO và : F F 

œ = —— - tốc độ trung bình của lưu chất, m/s; 
lỆ 


V. - lưu lượng chất lông (kh0 trong 1 s, mŠ/ 8; 
d;a - đường kính tương đương, rn; l 
e Nếu f là diện tích làm việc của dòng chuyển động, còn II là toàn bộ chu vi (chu vì 


thấm ướt). Phần chu vi này không phụ thuộc theo phần chu vi tham gia trao đổi nhiệt thi 


4F 
dựa = TT (3.28) 


Đối với ống tròn. dạạ = d. 


s Hệ số điều chỉnh s; tính đến sự ảnh hưởng của hệ số cấp nhiệt phụ thuộc theo tỷ lệ 
giữa chiều dài L với đường kính d của ống được chỉ dẫn trong bảng 3-1 (khi chuyển động rối). 


Bảng 3-1 





se Công thức (3.27) có thể dùng đối với ống và rãnh có tiết diện ngang bất kỳ không 
những khi đun nóng mà ngay cả khi làm lạnh chất lỏng và chất khí. Ảnh hưởng chiều hướng 
của dòng nhiệt được tính theo tỷ lệ Pr/Pr„ Đối với chất lỏng có thể xác định gần đúng 
theo toán đồ (phụ lục), còn đối với nước thì theo bảng 39. 


* Trong công thức (3.27) trị số của những hằng số vật lý lấy như sau: 
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a) Trong trường hợp tính chuẩn số Pr„ lấy ở nhiệt độ tường tiếp xúc với dòng lưu chất. 


bì Trong trường hợp tính chuẩn số Nu, Re và Pr lấy ở nhiệt độ trung bình của chất 
lỏng (khi): 
tạ + 
ta t5 
2 
e Toán đồ để tính công thức (3.27) mô tả ở phụ lục. Cần chú ý rằng hệ số tính đến sự 


0,25 
đều chỉnh hướng dòng nhiệt () trong công thức (3.27) và trong nhứng công thức 


Tự 


khác khi mà hiệu số tr — t„ không lớn lắm thì gân bằng 1. 


(3.29) 


« Đối với chất lỏng giọt khi tăng nhiệt độ thì chuẩn số Pr giảm xuống (hình XIII). Cho 
nên, đối với chất lỏng giọt đại lượng (đ> lớn hơn 1 khi đun nóng chất lỏng và nhỏ hơn 
Prw 
1 khi làm nguội chất lỏng. 
15. Đối với ống xoắn, dùng công thức (3.27) thì trị số œ (của ống thẳng) cần nhân với 
trị số x để tính độ cong tương đối của ống xoắn: 
x=l+s,4i (3.30) 
D 
Ở đây: d - đường kính trong của ống xoắn; 
D - đường kính vòng xoắn. 


l Ống trong thiết bị trao đổi nhiệt xoắn ốc thường rất dài, do đó sức cản thủy lực rất 
lớn. Thường thường tốc độ của lưu chất trong ống xoắn đối với chất lỏng lấy 0,3-0,8 m/s, 


đối với khí ở áp lực thường từ 3-10 kg/m^s. 
16. Đối với chất khí công thức (3.27) được đơn giản vì trong trường hợp nguyên tử của 


nhứng khí là đồng nhất, nên chuẩn số Pr là đại lượng gần không đổi, không phụ thuộc vào 
nhiệt độ và áp suất @, 


Dođó Pr/Pr„= 1 
Trị số gần đúng của chuẩn số Pr đối với các khí: 


Khí đơn nguyên tử 0,67 
Khí hai nguyên tử _—_ 9,72 
Khí ba nguyên tử 0,8 


Khí bốn nguyên tử hoặc nhiều hơn 1 


Trị số chính xác của chuẩn số Pr đối với các khí cho ở các sổ tay. Vậy công thức (3.27) 
đối với chất khí có thể viết theo dạng: 


,8 


Nu = Ca Re" (3.31) 


(1) Khi áp suất không cao lắm. 


Ví dụ, đối với không khí: 
Nu = 0,018) Re# (3.32) 


17- Sự cấp nhiệt khí ở chế độ chảy quá đọ 
(2300 < Re < 10.000) trong ống và rãnh thẳng: 


Công thức chính xác đối với khu vực đó 
không có. Ta tính toán sơ bộ theo đồ thị (hình 
3-1). Đối với ống gẫy khúc ta tiến hành điều 
chỉnh - xem công thức (3.30). 


18. Sự cấp nhiệt ở chế độ chảy tầng, chảy 
màng, (Re < 2300) trong ống thẳng: 


e Trong điều kiện dòng chảy không đẳng 
nhiệt, chuyển động dòng song song (chảy màng) 
hầu như không thể có được, vì xuất hiện đối lưu 
nên lưu chất chảy rối. Sự chuyển động rối đó 
phụ thuộc vào vị thế nằm ngang hay thằng đứng 
của ống, chiều chuyển động đi xuống hay đi lên, 
tự do hay cưỡng bức của chất lỏng v.v. Tính toán Prvẻ 
chính xác sự ảnh hưởng của những yếu tố này Pr°2( —] 
rất khó. Thực tế tính toán khi 10 < Re < 2000 s06. 0n d2 ca su 
đều dùng được công thức gần đúng như sau: - l 





Hình 3.1 Sự phụ thuộc của tỷ số —u_—_ 


0,25 
Nu= 0,15 e¡.Re*33 pr943 Qr01 | Er (3.33) 


Trị số hệ số e¡ đối với chế độ chảy tầng (chảy màng) cho ở trong bảng 3-2. 
Bảng 3-2 


50 và lớn hơn 





Trong công thức (3.33) giá trị các hằng số vật lý lấy như sau: 
a) Trường hợp tính chuẩn số Pr lấy ở nhiệt độ bê mặt tường, tiếp xúc với lưu chất; 
b) Trường hợp tính các chuẩn số còn lại lấy ở nhiệt độ trung bình của dòng: 





tạ + t 
_.—— (3.34) 
: 2 
Ở đây: tạ và t. - nhiệt độ ban đầu và ban cuối của chất lỏng. 
Đối với nước công thức (3.33) viết theo dạng: 
0,25 
0,33 0/1 r 
œ=pgø .ất"” | Er (3.35) 
d037 Prụ 
0,12 0,43 
đại lượng B = ¬—... có trị số phụ thuộc vào nhiệt độ trung bình của nước (bảng 
v1 
3-3). 
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19. Sự cấp nhiệt khi dòng chảy vuông góc với chùm ống nhẫn: 
* Hệ số cấp nhiệt khi dòng chảy vuông góc với chùm ống sắp thẳng hàng, đối với dãy 
ống thứ 3 và các dãy sau, có thể tính bằng công thức: 


0,25 
Nu =0,23e„Re°56,pr033 | Pr (3.36) 
Pr¿ 
se Khi dòng chảy vuông góc với chùm ống sắp kiểu xen kẽ, đối với dãy ống thứ ba và 
tác dãy tiếp sau công thức tính có dạng: 


0,25 
Nu =0,41e,Re®Ê,pr9339 | Pr (3.37) 
Prụ 
- Trong các công thức (3.36) và (3.37) để xác định 
nhiệt độ đối với chuẩn số Nu, Re và Pr ta lấy theo nhiệt 
độ trung bình của chất lỗng (kh, còn đối với chuẩn số 
Py lấy theo nhiệt độ của tường, tiếp xúc với lưu chất. 
- Kích thước xác định lấy theo đường kính ngoài của 
ống (không theo đường kính tương đương) 
- Tốc độ của dòng ở trong chuẩn số Re lấy ở chỗ tiết † 
diện hẹp nhất của chùm ống. 
- Khi nghiên cứu những vấn đề này, theo các số liệu 


thí nghiệm đã chứng minh rằng, sự cấp nhiệt thực tế không 
phụ thuộc vào khoảng cách tương đối giữa các ống. 


- Hệ số e„ tính đến ảnh hưởng của góc tới #: Hình 3.2. Góc tới 


` 


0 


0,88 0,87 





se Các công thức (3.36) và (3.37) đúng với bất kỳ chất lỏng và chất khí nào khi trị số 
Re từ 200 đến 2. 10, 


« Trị số œ đối với đdảy ống đầu tiên trong chùm ống thì tính bằng cách nhân #, xác 
định theo công thức (3.36) và (3.37) với hệ số e„= 0,6 


se Đối với dãy ống thứ hai: khi xếp thẳng hàng e„ = 0,9, khi xếp xen hàng e„ = 0,7. Từ 
hàng thư 3 trở đi: «„ = 1. 
® Đại lượng trung bình œ đối với tất cả chùm ống xác định theo công thức: 
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`. đ1Ft + đœs¿Êa + aaFạ +... (3-8 
Fịì+Fa+Faạ+.. 
Ở đây: zi, đạ, đa... - hệ số cấp nhiệt của từng dãy ống, 
Tụ Fạ, Fạ... - điện tích truyền nhiệt của tất cả các ống trong mỗi dãy. 
se Để cho đúng hơn, trong công thức (3.38) khi số dãy ống lớn hơn ta lấy gần đúng 
“chùm ” Z3 


20- Đối với chất khí, công thức (3.36) và (3.37) được đơn giản, như đối với không kht 
Khi ống xếp thẳng hàng: 
Nu = 0,21e„ReP.58 (3.39 
Khi ống xếp xen hàng: 
Nu = 0,87e „Re 55 (3.40 


21. Trong thiết bị trao đổi nhiệt loại ống chùm 
có tấm chắn ngang (hình 3.3) lưu chất chỉ chuyển động 
một phần đường ngang qua khoảng trống ở giứa các 
ống; ngoài ra nó có thể chảy qua khe giửa các tấm 
chắn ngang và vỏ thành hay ống chùm. Trong trường 
hợp này để tính gần đúng có thể dùng công thức (3.36) 
và (3.37) và lấy hệ số £„ = 0,6. 


22. Sự cấp nhiệt khi lưu chất chảy quanh chùm 
ống có gân (cánh): 
Công thức tính có dạng: 


-0,54 =0,14 
Nu = c[ lb . Re". pr04 (3.41) 
t t 


Trong công thức này (hình 3-4): 

d - đường kính ngoài của ống dẫn, m; 
t - bước gân (cánh), m 

nh=D-d 








- chiều cao gân, m. Hình 3-3: Thiết bị trao đổi nhiệt loại 
uỏ ống có tấm ngăn phía uỏ 





Hình 3.4. Ống cô gân ngang 


114 


Đối với chùm ống, xếp thẳng hàng: 
C = 0,116; n = 0,73 

Đối với chùm ống xếp xen kẻ: 
C = 0,25; n = 0,65 


Trong chuẩn số Nu và Re, t - bước gân được thay thế bằng kích thước chiều đài xác 
h, tốc độ của dòng nước tính theo tiết điện hẹp nhất. Trị số những hằng số vật lý phải 


n 
F: nhiệt độ trung bình của dòng: 
+ Công thức (3.41) được ứng dụng khi Re = 3000 + 25000 và khi 


sg<3«<48 
£ 
s Theo hệ số cấp nhiệt đối lưu œ được tính từ công 
thức (3.41), người ta xác định hệ số cấp nhiệt œ/, thực 
tế theo đồ thị (hình 3-5) và thay thế hệ số này vào công 
thức đối với hệ số truyền nhiệt (ứng với điện tích ngoài 
tuàn phần Fng): 


K=—_:Ì ,W/m"C (342 





Ở đây: 
Fng- diện tích ngoài toàn phần của ống gân, trên 
một đơn vị chiều đài kể cả bề mặt của gân, m° 





————- 


0L. x: 
l6 2% JŠ 48 59 65 75 đã 


Fạy - diện tích trong của ống, mF; 
œ›¿ - hệ số cấp nhiệt phía trong ống, w/mẺ.°C NESGGSG2901528nNH-EG 
23. Sự cấp nhiệt khi dòng chuyển động dọc theo tường phẳng: 
® Đối với trị số chuẩn. Re > 10”, người ta dùng.công thức gần đúng: .. 
0,25 l 7 
Nu = 0,037Re*8 pr043 | Er (3.43) 
Prự 


® Đối với không khí, công thức (3.43) giản đơn hơn: 


Nu = 0,032 Re?5 (3.44) 
Trong công thức (3.43) và (3.44) trị số hằng số vật lý lấy ở nhiệt độ ban đầu của dòng. 


Kích thước chiều dài nằm trong chuẩn số Re và Nu, ta lấy chiều dài Ì của bức tường 
cấp nhiệt theo hướng chuyển động của dòng. Khi tính có thể dùng toán đồ (phụ lục) đồng 


thời nhân trị số chuẩn số Nu với đại lượng: 


0.057 — 1,26 
0,021 


24. Sự cấp nhiệt khi dòng chuyển động dọc theo tường phẳng đối với chế độ chảy bÌ 
của các chất lỏng (Re < 10). 
se Công thức tính chuẩn số Nu có dạng: 


Prự 
se Đối với không khí, công thức đơn giản hơn: 


0,25 
Nu = 0,76Re05, pr043, =] (34 


Nu = 0,66 Re?*8 (34 
Công thức (3.43) (3.46) không tính dòng chuyển động rối lúc đầu, và khi vận tốc + 
cũng không tính ảnh hưởng của chuyển động tự do. Trường hợp có thể xuất hiện dònz 
do thì cần phải tính kiểm tra lại và lấy trị số lớn hơn trong hai trị số cấp nhiệt. 


25. Sự cấp nhiệt khi chất lỏng chảy thành màng theo bề mặt thẳng đứng. Khi màn 
chảy rối (Re > 2000): 





Nu = 0,01(Ga. Pr. Re)!® (3.411 
s Khi màng chảy tầng (Re < 2000): 
Nu = 0,67(GaŸ . Pr”. Re)!" (3.48f 
Trong những công thức đó: 
Nu=#H,  Rạ~ 4 
Â” ;rằnu 
3 
Ga = HÌp”g 
2 
“ 


H - chiều cao của bề mặt, m; 


địa = = - đường kính tương đương của màng, mŠ; 


f - diện tích tiết diện ngang của màng, mễ; 
II - chu vi màng bị ướt, m; 
Trị số hằng số vật lý cần lấy ở nhiệt độ trung bình của màng: 
tự + tr 
5 2 


e Đối với trường hợp chất lỏng chảy thành màng theo bề mặt trong của ống thẳng đứng 
(thiết bị trao đổi nhiệt tạo thành màng) chúng ta có: 





tm (3.49) 


f=x(d-b)b; IH=zd; dụạ= 4b(d - b) 
d 
Ở đây: d- đường kính trong của ống, m; 


, 


b - chiều dày của màng, m; 
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® Nếu trong kiểu thiết bị trao đổi nhiệt mà dòng chảy tạo thành màng, có n ống, trong 
một giây chất lỏng chảy trong ống là G,, kg thì từ chúng ta có: 


G, 


G 
fn2  x(d — b)b. no 





Do đó: 
@), địa x 4G, 


k4 


Re = 





h (3.50) 


rdnw 
Khi Re < 1500 chiều dày b của màng xác định theo công thức lý thuyết: 


+ /3G 
b= li =— m; 
Hp“g 


26. Sự cấp nhiệt khi khuấy chất lỏng bằng các cánh khuấy: Để xác định hệ số cấp 
nhiệt trong thiết bị có ống xoắn, có vỏ bọc ngoài và có cánh khuấy, ta có thể dùng công 
thức: = 





0,33 HN ở 
Nu=C. Re", prẺ: l£) th (3.51) 
w 
Ở đây 
2 
Nu =#Ð, -TT T-86ibbu ? 
À “ 


a - hệ số cấp nhiệt, w/m”.°C 

D - đường kính của thiết bị, m; 

Dạm, Hạ - đường kính và chiều cao của vòng xoắn, m. 

n - số vòng quay của cánh khuấy trong một s, Ì/s; 

d, - đường kính mái chèo của cánh khuấy, m; 

“#w„ - độ nhớt của chất lỏng ở nhiệt độ của thành vỏ bọc ngoài hay ống xoắn về phía 
chất lỏng, 

“ - độ nhớt của chất lỏng ở nhiệt độ trung bình: 

— đựy + tý 

— 3. 

- Đối với thiết bị có vỏ bọc ngoài: C = 0,36; m = 0,67; 

- Đối với thiết bị có ống xoắn: C = 0,87; m = 0,62; 

Trị số các hằng số vật lý lấy ở nhiệt độ trung bình của chất lỏng ở trong bình chứa 


tụ (3.2) 


tạ 
se Công thức (3.51) do thí nghiệm tìm ra khi d. = 0,6 D, Dạy = 0,8D, Hạy; = 0,48D và 
lường kính thiết bị nhỏ hơn 300 mm. 
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B. CHUYỂN ĐỘNG TỰ DO 


277. Công thức chung để xác định hệ số cấp nhiệt khi chất lỏng hay chất khí (khi thể 
tích lớn) chuyển động tự do có dạng sau: 


Nu = C(Gr. Pr)” (3.83]| 


Trong long thức (3.63) trị số hệ số C và số mũ n phụ thuộc vào tích số chuẩn cần xá 
định Gr . 


a) Nếu Gr.Pr < 10 (chế độ chảy thành màng): 


Nu = const = 0,5 (3.54) 
b) Nếu Gr.Pr = 1.107 đến 500 (chế độ chảy quá độ): 

Nu = 1,18(Gr. Pr)®.125 (3.88) 
e) Nếu Gr. Pr = 500 + 2.10” (chế độ chảy tầng): 

Nu = 0,ð4(Gr.. Pr) "5 (3.58) 


d) Nếu Pr > 2. 10” (chế độ chảy rối): 


Nu = 0,13%Gr. Pr)93° (3.57) 

Trong đó: ' 
Nu = #3, Gr= d8 -At.g 

Lm „? 
Át - hiệu số nhiệt độ giữa chất lỏng và tường tiếp xúc với chất lỏng (hay ngược lại), 
d - kích thước hình học cần xác định, m; 
- Đối với ống thẳng đứng và nằm ngang, đường kính ống là kích thước xác định 
- Đối với ống nằm ngang nên dùng công thức (3.59) thay cho công thức (3.53). 
- Đối với phiến thẳng đứng chiều cao phiến là kích thước xác định. 
- Đối với phiến nằm ngang, kích thước về phía chiều bé là kích thước xác định. 


Trong trường hợp này, nếu bề mặt truyền nhiệt hướng lên phía trên thì trị số œ tính 
theo công thức (3.54) cần phải tăng lên 30%. Nếu bề mặt truyền nhiệt hướng xuống phía 
dưới thì trị số œ giảm đi 30%. ` 


- Trị số hằng số vật lý trong công thức (3.53) lấy ở nhiệt độ trung bình: 





tạ = (3.58) 


2 
Ở đây: tự - nhiệt độ trung bình của bề mặt tường, tiếp xúc với chất lỏng, °C; 


tr - nhiệt độ trung bình của chất lỏng, °C. 


e Trên phụ lục có toán đồ cho phép xác định được tích số của chuẩn số (Gr. Pr) đối 
với nước. Toán đồ này cũng dùng tiện lợi, khi tính nhứng thiết bị làm lạnh bằng nước và 
thiết bị ngưng tụ, v.v... 

e Theo công thức (3.56) và (3.57) ta vẽ những toán đô gần đúng (xem phụ lục), nhứng 
toán đồ đó cũng có thể dùng rất thuận lợi khi tính toán. 


* 
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28. Công thức để xác định hệ số cấp nhiệt của ống nằm ngang khi chất lỏng và khí 
(khi thể tích lớn) chuyển động tự do có kể đến chiều của đòng nhiệt; 


Ũ 0,2ã 
Nu = 0,61(Gr.Pr)"”5( EE) (3.59) 


Tw 


® Đối với không khí, công thức này đơn giản hơn: 


Nu = 0,47 Gr025 (3.60) 


- Trong công thức (3.59) và (3.60) những hằng số vật lý khi tính chuẩn số Nu, Gr và 
Pr cần lấy theo nhiệt độ trung bình của chất lỏng tr ở xa ống, và khi tính chuẩn số Pr¿„ thi 


lấy theo nhiệt độ bề mặt ống LÊ, 
SỰ CẤP NHIỆT KÈM THEO SỰ BIẾN ĐỔI PHA 


A - NGƯNG TỤ HƠI THÀNH MÀNG 


29. Trường hợp ngưng tụ hơi bão hòa của một chất bất kỳ không chứa khí không ngưng 
trên ống và tường thẳng đứng, khi màng chất ngưng tụ chảy tầng, thì hệ số cấp nhiệt có 
thể tính theo công thức Nusselt 


P r2 3 
.= 115 (|2--# -£.2, w/m2 độ (3.61) 
⁄. At, 


e Khi màng chảy rối, trị số thực tế của œ lớn hơn trị số đã tính được theo công thức (3.61). 

s Trong công thức (3.61) 

r - nhiệt ngưng tụ, j/kg 

ø - khối lượng riêng của chất lỏng ngưng tụ, kg/mŠ; 

À - độ dẫn nhiệt của chất lỏng ngưng tụ, w/m.°C 

„ - hệ số độ nhớt động lực học của chất ngưng tụ, N.s/mˆ 

At - hiệu số nhiệt độ tướng — tự, “C; 

H - chiều cao của ống thẳng đứng hay tường, m; 

s Trị số ẩn nhiệt ngưng tụ r cần lấy ở nhiệt độ ngưng tụ ta„„ng Còn trị số của Â, /, + 
lấy ở nhiệt độ trung bình của màng chất ngưng tụ: 


tụ = _= kiểu.. (3.62) 


Ở đây: t„ - nhiệt độ trung bình của tường, mà ở đó hơi được ngưng tụ. Theo công thức 
(3.61) ta thiết lập toán đồ gần đứng (xem phụ lục). : 
30. Để ngưng tụ hơi nước bão hòa, công thức (3.61) có thể viết dưới đạng: 


0.25 
œ =1,13A|—F , w/m2 độ (3.63) 
H.At 
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1 = 

3.2l4a 

Trong đó: Á = #2) 
£ 

Đối với nước, trị số A phụ thuộc vào nhiệt độ 


mềc| J=s|s La. 4o | 60 | ao | too | tao | táo | teố| 


1270 | 1470 | 1700 2070 | 2190 2300 | 2370 Am 2430 12430 | «: kcal/m£2 ——= 
& w/m? .độ ˆ 


® Công thức (3.61) có thể dẫn từ dạng khác: Dùng công thức 
Q=G.r=eAt.F 
FP=zxr.n.d.H 
Trong đó: Q - nhiệt lượng tỏa ra khi ngưng tụ, 
G - lưu lượng hơi được ngưng tụ, 
F - bà mặt của thiết bị ngưng tụ loại ống, gồm n ống, đường kính d. 
Từ đó, ta có: 















G.r 
œzrnd 

Thay trị số đó vào công thức (3.61) dẫn đến công thức đối với ống thẳng đứng có dạng 
sau, đôi khi cũng thuận tiện cho việc tính toán, bởi vì ta đã khử đại lượng At và H ở công 


thức trên: : 
3 |A p nd Keal 
œ = 37 C Hs ——— (3.64) 
: G.. m^.h.°C 


31- Sự ngưng tụ hơi trên bề mặt ngoài của ống đơn chiếc nằm ngang: 


ñ.. 
z = 0,725 Ỷ  — (3.65) 
u.ÁtC.d m2*“C 


Ở đây: d - đường kính ngoài của ống, m 
Theo công thức (3.65) ta vẽ toán đồ gần đúng (xem phụ lục) 
32- Đối với sự ngưng tụ hơi nước, công thức (3,65), có dạng 


HH. At= 








œ = 0,725A 





0,35 
| , W/m?. °C (3.66) 





At.d 
Trị số A đối với nước xem công thức (3.63) ở trên. 
Bằng cách biến đổi như công thức (3.65) đối với ống đơn chiếc nằm ngang, đối với ống 
thẳng đứng sẽ dẫn đến dạng sau: 


œ =14,3! N ”nL , cal/ mFh,°C (3.67) 
,„G 


Ở đây: L - chiều dài làm việc của ống, m; 
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83- Sự ngưng tụ hơi trên bè mặt ngoài của chùm ống năm ngang: 

'trong chùm ống nằm ngang, tại những ống ở dưới, lớp chất ngưng tụ được tăng lên vì 
chất ngưng tụ chảy từ những ống ở trên xuống, đồng thời tốc độ hơi giảm vì có một phân 
Rơi ngưng tụ, do đó làm giảm hệ số cấp nhiệt đối với những dãy ở dưởi. 

rên hình 3-6 cho biết sơ đồ phân phối ống trong chùm, đối với chùm thẳng hàng 


l= 0. 


Kích thước lị thực tế không ảnh hưởng đến hệ số cấp nhiệt. 


A 


NV 
4 
đSN 
#-eM 







NN 
uy 
. 

X2 


BÉ Ễ: ÁN 
v/ 
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re 


tà @ 


% 
.~;_—=m 


—Ê 





“ 

⁄ 

⁄“ w2 

- P-- quan 
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ƒ $ 
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| 
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Hình 3-7. Sự phụ thuộc rụy uới n¿ 
- _. 1- Chùm thẳng hàng; 
Hình 3-6 .Sự phân phối ống trong chùm 9- Chàm xen hàng (\ = 0,83; ly = 0,484). 


® Sơ bộ (khi không có khí trơ) có thể xác định hệ số cấp nhiệt trung bình đối với cả 
chùm ống, phụ thuộc vào số ống trong chùm xếp thẳng đứng (n) theo công thức như sau: 


Cụ = Eeb2 (3.68) 
Ở đây: 
œ - hệ số cấp nhiệt đối với ống đơn chiếc nằm ngang, tính theo công thức (3.65). 
£„ - hệ số trung binh đối với cả chùm, phụ thuộc vào vị trí của ống trong chùm và số 
lượng trong mỗi một dãy thẳng đứng, trị số e¿p tra theo hình 3-7. 
34- Sự ngưng tụ hơi ở bên trong ống nằm ngang được nghiên cứu không đầy đủ. Để 
tính toán sơ bộ, hệ số cấp nhiệt có thể xác định theo công thức (3.65). 
3ð- Đối với hơi nước ngưng tụ trong nhiều trường hợp (khi nhiệt trở còn lại lớn hơn 
nhiệt trở của màng chất ngưng tụ) có thể dùng: ⁄ 
œ = 10.000 kcal / m”h°C (3.69) 
36- Khi ngưng tụ hơi ở trong ống xoắn, hệ số cấp nhiệt có thể tính sơ bộ theo công 
thức (3.65). Chiều dài của ống xoắn không được lớn quá, bởi vì nếu chiều dài lớn thì ở phần 


dưới ống xoắn chất ngưng tụ sẽ đọng lại, làm giảm sự cấp nhiệt; ngoài ra nếu ống xoắn dài 
thì sẽ làm giảm nhiều áp suất hơi; dẫn tới hạ thấp hiệu số nhiệt độ hứu ích. 


- Theo số liệu thực tế, khi đun nóng nước bằng hơi nước bão hòa trong ống xoắn thì 
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tốc độ ban đầu của bơi trong ống xoắn không được quá 30 m/s. Tỷ lệ giới hạn lớn nhất 


(1 là chiều dài mỗi một vòng xoắn) phụ thuộc vào áp suất hơi p, khi hiệu số nhiệt độ tr 
bình At,y, từ 30 đến 40”, như sau: 


p, ata 5 3 1,5 0,8 0,5 
| 275 225 175 125 100 
g max 
Ở những trị số At.s khác nhau đối với ống xoắn dẫn hơi nước trong trường hợp đưi 
nóng thì lấy trị số tương đương * nhân với hệ số = 
đd cp 


37. Ngưng tụ hơi nguyên chất quá nhiệt: 


1) Nếu nhiệt độ của tường lớn hơn nhiệt độ bão hòa thì không có sự ngưng tụ và tính 
sự cấp nhiệt như đối với khi làm lạnh. 


2) Nếu nhiệt độ của tường thấp hơn nhiệt độ bão hòa thì tính sự cấp nhiệt theo công 
thức (3.61) và (3.65) nhưng thay -nhiệt ngưng tụ r bằng tổng số ẩn nhiệt ngưng tụ và nhiệt 
lượng quá nhiệt: 


r` =r + Gan(ten — tngưng (3.70) 
Trong đó cạn - nhiệt dung riêng của hơi quá nhiệt, kcal/kg°C; 


tạn - nhiệt độ ban đầu của hơi quá nhiệt, °C; 
tayung- nhiệt độ ngưng tụ, °C; 


® Khi ngưng tụ hơi quá nhiệt, ta cũng lấy At trong công thức (3.61) và (3.65) là hiệu 
số nhiệt độ giửa hơi bão hòa và tường. 


38. Nếu hơi có chứa không khí thì trị 
số hệ số cấp nhiệt tính theo công thức (3.61) 
và (3.65) đối với hơi nguyên chất, người ta 
phải nhân nó với hệ số điều chỉnh z„ phụ 


thuộc vào nông độ trọng lượng của không 


khí trong hơi |x = kh 10oø , tốc độ hơi và 
Gnh 

các yếu tố khác. Đồ thị sự phụ thuộc 

c„ = f(Œ) đối với hơi nước nằm yên, chỉ dẫn 

ở hình 3-8. 


e Khi ngưng tụ hơi từ hỗn hợp hơi-khí 0 1 2 3 4 5 6 ? Ø8 
hay là khi ngưng tụ một phần những hỗn ' 
hợp hơi nhiều cấu tử, khi mà thành phần 
pha hơi thay đổi liên tục và nhiệt độ trong 
suốt thời gian giảm xuống thì cách tính bê 
mặt trao đổi nhiệt khá phức tạp. 





Hình 3.8. Trị số hệ số điều chỉnh e, 
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B. SỰ SÔI CỦA CHẤT LỎNG 
39. Người ta phân biệt 3 chế độ sỏi: 
1) Sôi với cường độ yếu, tương ứng với hiệu số nhiệt độ nhỏ (At) và cường độ nhiệt 
thấp (q). Ví dụ khi nước sôi dưới áp suất thường, chế độ này ứng với At = tự — tạ = 5° và 


q=5000_keaL 


m“.h 

Sự cấp nhiệt đối với chế độ này chỉ được xác định bởi những điều kiện thủy động của 
quá trình và khi chất lỏng sôi chuyển động tự do thì tính theo công thức (3.53), còn khi 
chất lỏng sôi chuyển động cưỡng bức thì tính theo công thức (3.237). 

2) Trong khu vực sôi sủi bọt, sự cấp nhiệt được tính bởi sự đối lưu của chất lỏng do 
sự chuyển động của bọt hơi khá mạnh. Chế độ sôi này đặc trưng cho hệ số cấp nhiệt z tăng 
lên với sự tăng hiệu số nhiệt độ At. l 

Sự sôi sủi bọt xuất hiện trước khi bọt hơi kết hợp vào màng hơi trên toàn bộ bề mặt 
đun nóng, điều đó xảy ra khi trị số nhiệt tải tới hạn q,p hoàn toàn được xác định, nhưng 
nó khác nhau đối với chất lỏng khác nhau, và hiệu số nhiệt độ tới hạn At,, vậy: 


th = %tnÊttp (3.71) 
Đại lượng q,ạ là trị số cường độ nhiệt có thể đạt đến cực đại khi đang còn tồn tại chế 
độ sủi bọt. 
® Khi sôi, mà những chất lỏng bám ở tường thì q,„ có thể xác định: 


0,8 0,649 0,333 0,042 
xi0 1o‡Ät (2r— Ph) ` “(OnrT;) `` 
§ l 0,417,0.167 


, Cự 
Trong đó: 4; - độ dẫn nhiệt của chất lỏng, keal/mh °C; 


, kcal/ m^.h (3.72) 


Øør- khối lượng riêng của chất lỏng, kg/ mì; 
Øn - khối lượng riêng của hơi, kg/ mŠ; 
r - nhiệt hóa hơi, kcal/kg; 
T; - nhiệt độ sôi, °“K; 
ơ - sức căng bề mặt trên mặt giới hạn phân chia giữa lỏng và hơi, kg/m; 
c; - nhiệt dung riêng của chất lỏng, kcal/kg.”C; 
Những thông số vật lý của chất lỏng trong công thức (3.72) lấy ở nhiệt độ sôi t,. 


Công thức (3.72) không tính đến ảnh hưởng của chuyển động cưỡng bức của chất lỏng 
sẽ làm tăng quy. 


e Đối với nước, sôi ở áp suất thường, nhiệt tải của khu vực sôi sủi bọt, được hạn chế 
từ 5000 kcal/m”h đến qụụ„, = 1,25. 10Êkcal/ mỄh và tương ứng với hiệu số nhiệt độ từ ð°C đến 
At,, = 25°C, lúc đó hệ số cấp nhiệt đạt đến: 


ơyy = 5. 10 kcal/ mÊ.h."C 
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Trị số tới hạn q„, và At,p, đối với những chất khác (ví dụ như đun sôi benzen tron 
những điều kiện này thì q,„ = 4. 10kcal/ m”h, At¿, = 47°C) thì khác nhau. 


3) Khu vực sôi thành màng tồn tại khi trị số At > Attn. Do nhiệt trở của màng hơi lớïÿ 


phủ lấy bề mặt đun nóng, nên sự cấp nhiệt trong chế độ sôi thành màng giảm đi và dị 
lượng trở nên hoàn toàn không phụ thuộc vào hiệu số nhiệt độ. 


nguyên chất và dung địch sôi còn chưa được nghiên cứu đây đủ. Người ta nêu ra nhiều côn 
thức chuẩn số, khác nhau về hình thức cũng như về nội dung. Dưới đây ta dẫn ra một 


40. Những công thức tính toán đối với chế độ sôi sủi bọt: Sự cấp nhiệt khi chất _ 
công thức trong số đó: 


1) Ở chế độ sôi sủi bọt với thể tích lớn (điều kiện đối lưu tự nhiên) đối với tất cả các 
chất lỏng bám vào bề mặt đun nóng và đối với áp suất bất kỳ kể cả áp suất tới hạn, th 
dùng công thức: 


0,033 0,33 20:75 0,7 
vs. „PP ——————, —— 
œ=6,9.1073, = ] - f£ ằ q kcal 


ơ 5 ì 
t — Ðhn HT , 0 


— (3.78 
Lời m°h°C 


“th 
Trong dó: 


#- độ nhớt động lực học của chất lỏng, kgs/mŠ, 


q - nhiệt tải, kcal/mÊ.h 


s Công thức (3.73) là kết quả tổng kết những số liệu thực nghiệm về trao đổi nhiệt khi 
đun sôi nước, dung dịch đường và một vài chất lỏng hứu cơ trên bề mặt thép (không c 
màng ốc xyt), đồng thau, đồng và mạ crôm. Công thức này không tính đến ảnh hưởng của 
chuyển động cưởng bức của chất lỗng và điều kiện làm ướt bề mặt đun nóng. 


Tính toán theo công thức (3.73) chỉ thực hiện được khi có những số liệu đáng tin cậy 
về những thông số vật lý của chất lỏng. 


s Đối với nước, công thức (3.73) đơn giản hơn. Khi nước sôi sủi bọt, ta dùng công thức: 
œ =3q°”.p?lŠ, keal/m?h*°C (3.74 
hay là: 
œ = 39At””3, p5, keal/ m°h°C (3.5) 


Hinh 3-9 và 3-10 là đö thị chỉ sự phụ thuộc của hệ số cấp nhiệt của nước khi sôi sủi 
bọt tương ứng với công thức (3.74) và (3.75). 


2) Để tính gân đứng hệ cấp nhiệt khi sôi sủi bọt với thể tích lớn (trong số đó và trên 
bề mặt ngoài của chùm ống) trong điều kiện đối lưu tự nhiên, đối với khu vực nhiệt tải đến 
0,4 qạ và áp lực từ 0,2 đến 10 ata có thể dùng công thức: 

a = 1,6ap”', q9” kcal/ m2h.°C (3.76) 

Ở đây: 

 - thừa số kê đến những tỉnh chất lý học của chất lỏng. Những trị số tìm được do 
thực nghiệm (đối với trường hợp sôi ở trong các ống bằng kim loại màu): 
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} 


0g; , KCal Í m..h. C 


0s, KCal/ mˆh°C 





Hình 3-10. Sự phụ thuỘc œ.„;uÈờo ðt UÈỀ p ỐI UỚI rrưước 


Nước 


1 Đầu hỏa O,31 - O,56G 
Dung dịch NaC] 9% O,86G Gazolin O,27 
Dung dịch NaCl 24% .0,62 Benzen O,31 
Dung dịch glyxêrin 26% 0,33 Êtylic 0,45 
Dung dịch đường 259% O,57 Mêtylic O,36 
Dung dịch NazS5Ox 10% O,91 Hieptan _. 0,46 
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41. Từ những công thức về cấp nhiệt đối Ìưu, chúng ta thấy hệ số cấp nhiệt t 
nhiều trường hợp phụ thuộc vào nhiệt độ bề mặt tường mà ta không biết trước. Gho 
trước lúc tính ta phải giả thiết nhiệt độ đó (hay là nhiệt tải riêng q). Sau đó tìm hệ số 
nhiệt và cuối cùng ta thử lại trị số t„ (hay q) đã chọn. 


SỰ TRUYỀN NHIỆT KHI CÁC LƯU CHẤT TIẾP XÚC TRỰC TIẾP 


42. 1. Công thức tổng quát để xác định hệ số truyền nhiệt từ không khí lạnh không 
hão hòa đến nước trong tháp rửa có vật đệm: 


Ki = 0,01 ReÐ'Rep'?py0 33 





g8 (3.77 
Ở đây: 
Ki = xe - chuẩn số Kirpichevy; 
Re, = “=-Ê®s - chuẩn số Reynolds đối với chất khí, 
Cu 
Rey = => - chuẩn số Reynolds đối với chất lỏng; 
£ 


Piv - chuẩn số Prandtl đối với khí; 


K - hệ số truyền nhiệt từ khí đến chất lỏng, 


- #VWádệm  à.., h số : 
đụa = nh đường kính tương đương của vật đệm, mị; 
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Vaạm - thể tích tự do của lớp dệm, m3/m H 

øơ - bè mặt riêng của đệm, mˆ/ mŠ; 

œ - tốc độ của khí trong tháp rửa, me; (tính theo toàn tiết diện tháp) 

L - mật độ tưới của tháp rửa, kg/m” S; 

Â„ - hệ số dẫn nhiệt của khí, : c 

„y„ - hệ gố độ nhớt động lực học của khí, N.s/m2. 

Ø„ - khối lượng riêng của khí, kg/m`; 

¡„; - hệ số độ nhớt động lực học của chất lỏng, 

Công thức (3.77) dùng cho trường hợp làm lạnh không khí (từ 7ð—80”C đến 2—20”C) 


khi rnậL độ tưới riêng 3,5 + 10 m /rˆ giờ. Vẽ sự truyền nhiệt khi những trị số tưới khác 
nhau, và cả khi làm lạnh hơi bãa hòa, xem tài liệu của N.N. Bgarov. 


9) Công thức tổng quát của hệ số bốc hơi: 


® Phương trình chuẩn số về chuyển khối tương tự như các phương trình cấp nhiệt tương 
ứng. Đối với quá trinh bay hơi thành dòng lchí chuyển động rối từ bê mặt chất lỏng, khi nó 
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Íhuyển động cưỡng bức, phương trình chuyển khối như sau: 


Nư', = 0,027 Re pro (3.78) 
Trong đó: Nư', = PỦ _ chuẩn số khuếch tán Nusselt (đối với kh? 3 
D 


Pr'„ = È- - chuẩn số khuếch tán Prandtl (đối với khi); 
D 


8 - hệ số bốc hơi, m/s 
D - hệ số khuếch tán, m”/s 


v - hệ số độ nhớt động học, m/s 


® Đối với trường hợp dùng không khí làm lạnh nước, chảy thành màng trong ống mà 
trong đó không khí đi qua (Pry = 0,63) ta có công thức: 


Nư', = 0,019 Reg®Ỷ (3.79) 


ĐUN NÓNG VÀ LÀM NGUỘI KHÔNG ỔN ĐỊNH 


1. Đun nóng bằng bưồng đốt trong loại 1: (Dùng hơi nước bão hòa ngưng tụ ở Tẹ đẳng 
nhiệt, đẳng áp để đun nóng chất lỏng Gạ trong bình có cánh khuấy đủ mạnh từ t lên t”;) 


Thời gian đun nóng là: 
GạCa T. — tẺ 


xr .=—- ẽlà——¿ (3,80) 
kF T,T— t2 


2. Làm nguội bằng bưồng đốt trong loại 1: (dùng tác nhân lạnh bốc hơi đẳng nhiệt, 
đẳng áp ở tạ const để làm lạnh chất lỏng G„ trong bình chứa có cánh khuấy đủ mạnh từ 
T, xuống đến T”};). 


Thời gian làm lạnh (làm nguội) là: 


"ẽ GạCa 1 Ta — tọ 
=———-BL_n—, 
kFƑ Th.—t 


Ỹ s (3.81) 

3. Đun nóng bằng bưồng đốt trong loại 2: (dùng 1 chất tải nhiệt lưu lượng Gy (kg/s) có 
nhiệt độ ban đầu Ty không có chuyển pha để đun nóng Ì chất lỏng G„, (kg) trong bình có 
cánh khuấy từ £'„ lên t'”„ với thời gian đun nóng r là: 


G.., 


VN “—. t' 
La — S56 (3.82) 
Tp — t2 





4. Làm nguội bằng bưồng đốt trong loại 2: dùng 1 chất tải lạnh lưu lượng GŒy (kg/s) có 
nhiệt độ ban đầu t'y, không có chuyển pha để làm nguội (làm lạnh) 1 chất lỏng G, (kg) trong 
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bình có cánh khuấy từ T”, xuống Ta với thời gian làm nguội là: 


t= GaCa Ln Tà, 5. (3.83J 
v làuy s— t` 
Gps|1 — “sÍ" - b 





5ð. Đun nóng bằng bưồng đốt ngoài loại 1: Dùng 1 bơm có năng suất a (kg/s) để tuà„ 
hoàn chất lỏng A (G„, kg) qua 1 thiết bị truyền nhiệt để được đun nóng từ t2 lên t”'¿ nhà 
chất tải nhiệt ngưng tụ đẳng áp ở T, const, với thời gian đun nóng r là: 





G Tc —-t' 
r=> - s 1n _—S. = s (3.84) 
kF T.= Ha 


all-exp SP 


6. Làm nguội bằng buồng đốt ngoài loại 1: Dùng 1 bơm có năng suất a (kg/s) để tuần 
hoàn chất lỏng A (G,, kg) đựng trong thùng có cánh khuấy đủ mạnh, qua 1 bề mặt trao đổi 
nhiệt được làm lạnh bằng 1 chất tải lạnh có lưu lượng G„ (kg/s), có nhiệt độ không đổi là 
t¿ const để làm lạnh từ T”› xuống T”', trong khoảng thời gian r là: 


(3.85) 





7. Đun nóng bằng bưồng đốt ngoài loại 2: Dùng bơm có lưu lượng a(kg/s) để tuần hoàn 
chất lỏng A (G„, kg) đựng trong 1 thùng có cánh khuấy đủ mạnh, qua 1 bề mặt trao đổi 
nhiệt được đun nóng bằng 1 chất tải nhiệt có lưu lượng Gy (kg/s), nhiệt độ ban đầu T'y để 
được đun nóng từ t', lên t”. trong khoảng thời gian r là: 
G Sẽ ưng 





———_-_—-|Ln—>—_ 3, (3.86) 
D-l|Gysy a Thbh=t 
Với D = exp| kF -“ . - Cconst 
Gụcp,  ac, 


8. Làm nguội bằng bưồng đốt ngoài loại 2: Dùng bơm có lưu lượng a (kg/s) để tuần hoàn 
chất lỏng A (G„, kg) đựng trong 1 bình có cánh khuấy đủ mạnh, qua 1 bề mặt trao đổi nhiệt 


để được làm nguội (làm lạnh) bằng 1 chất tải lạnh có lưu lượng Gạ (kg/s), nhiệt độ ban đầu 
của nó là tỳ để được làm nguội từ Tạ xuống T”; trong khoảng thời gian là r: 

- Ga(DGy€y - aC,) Tà l hết = th 

aG,(D—1) — T”„— ty 


Với: D = exp| — kF _} __1” const. 
GryOp aC, ` 





„s5 (3.87) 
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Bảng 3-4. Trị số hệ số cấp nhiệt, kcal/m”h"C đối với nước và không khí 


Hình thức 
truyền nhiệt 


|. chuyển động 
rối cưỡng bức 





Không khí 
(p = 1a0 


Chú thích 






























1000-5000 Pr 


Công thức (3-27) khi —— = 1 và z¡ = 1. Nhiệt độ trung bình 
Prw ` 

của đồng 30°C, d = 30 mm; 

Trị số z tương ứng với vận tốc: 

- đối với nước từ ~0,2 đến ~4,5 m/s (Re từ 7.500 đến 56.000). 

- đối với không khí từ 8 đến 15 m/s (Re từ 1500 đến 28000). 


2700-9000 60-90 Công thức (3.37), chùm so le z¿ = 1. Còn lại như trường 
, hợp trên. 


270-370 Công thức (3.33). Nhiệt độ trung bình của dòng 30, d = 30 


la. uong dọc (dọc 
| theo trục ống) 
























|2. Chuyển dộng 

















chảy tầng mm; nhiệt độ trung bình của tường 55°. Những trị số œ 
cưỡng bức tương ứng với vận tốc; 
(dòng dọc) - đối với nước từ 0,02 + 0,05 m/s (Re từ ~ 750 đến 1900) 






- đối với không khí từ 0,4 + 1,0 m/s (Re từ 750 đến 1900). 


Công thức (3.53). 
Nhiệt độ trung bình của lớp phân chia ranh giới 30°. Trị số « 


3. Chuyển động 300-800 
tự do 
tương ứng at với từ 5 đến 50. 
4. Đun sôi nước | 1700-21000 Công thức (3.75) 
Áp suất khí quyển. Trị số z tương ứng với At từ 5 đến 15° 


8000-13000 thức (3.66) 


Áp suất hơi bão hòa 4 ata;d =30mm +, 
Bảng 3-5 .Trị số ước lượng của hệ số truyền nhiệt K (kcal/m”h°C) 


Trị số œ tương ứng với At từ 35 đến 5° 
Chuyển dộng Chuyển động 
cướng bức tự do 


10-30 3-10 
10-50 
10-50 
700-1500 





















trên mặt ngoài 
của ống năm 
ngang 


Hình thức trao đổi nhiệt 








- Từ chất khí đến chất khí (ở áp suất thường) 
- Từ chất khí đến chất lỏng (thiết bị làm lạnh dùng khí) 











5-15 





5-10 
120-300 
25-50 
250-1000 
200-400 
50-150 
250-3000 


- Từ hơi ngưng tụ đến chất khí (thiết bị gia nhiệt không khí) 
- Từ chất lỏng đến chất lỏng (nước) 
- Từ chất lỏng đến chất lỏng (đầu) 












100-250 
700-3000 
300-750 
100-300 









- Từ hơi ngưng tụ dến nước (bộ phận đốt nóng) 














- Từ hơi ngưng tụ của chất lỏng hữu cơ đến nước (thiết bị ngưng tụ} 





- Từ hơi ngưng tụ đến chất lỏng hữu cơ (bộ phận đốt nóng) 
- Từ hơi ngưng tụ đến chất lỏng sôi (thiết bị bốc hơi) 
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NHƯNG THỊ DỤ VE TINH TOAN QUA TRINH TRUYEN NHIỆT 


Thí dụ 1: Tường lò có 2 lớp 

a) Lớp gạch chịu lửa Ổy = 500 mm. 

b) Lớp gạch xây dựng ỏ¿ = 250 mm, Nhiệt độ bên trong của lò 1300°, nhiệt độ của 
phòng xung quanh lò là 25°. Xác định: 

a) Nhiệt tổn thất từ bề mặt tường? 

b) Nhiệt độ tạ tại vùng tiếp xức giữa gạch chịu lửa và gạch xây dựng? Hiệ số cấp nhiệt 
từ khí trong lò đến tường ø; = 30 kcal/m°h°C. Hệ số cấp nhiệt từ tường đến không khi 


#; = 14 kcal/mh°C. Hệ số dẫn nhiệt của gạch chịu lửa Ä¡ = : kcal/mh°C và của gạch xây 
dựng Â = 0,5 kcal/mh°C. 


Giải: 


Sơ đồ quá trình truyền nhiệt qua tường biểu thị ở hình 3-11. 
-a) Hệ số truyền nhiệt: 


K=—————— hs Z———_—____— x0 90x keai 
1L báu) nã -J „05, 0/25. 1 m°h°C 
#IL Ải Â¿ 2z 30 1, ,ỗ 14 


b) Lượng nhiệt tổn thất từ bè mặt tường: 
q = K(t) — tạ) = 0,9051300 — 28) = 1155 -SS_ 
mˆ.h 


©) Tìm nhiệt độ tại vùng tiếp xúc giứa gạch chịu lửa và gạch xây dựng theo hệ thống 
phương trình: , 


Lì 
q=đi¡(tt — tạ) =s.s — tạ) 


Từ đố: tạ=ty—.3 =1a0ọ_— 11ð5 _ 2ø2ï. 
tị 30 





Tình 3-11 (cho thị đụ ]) Tình 3-12 (cho thí dụ 2) 
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ỏ = 
lạ=tạ~ay = 1261 TH nnGG 


Gạch xây dựng có thể chịu được đến nhiệt độ 800”. Do đó nhiệt độ cực đại của gạch 
xây dựng tạ = 684” hoàn toàn cho phép. 

Thí dụ 2ÍXác định nhiệt độ bên trong tạ và bên ngoài tạ của các mặt tường của thiết 
bị trao đổi nhiệt, và nhiệt độ tự của mặt ngoài chất cách nhiệt bọc kín thiết bị. Nhiệt độ 
chất lỏng trong thiết bị trao đổi nhiệt tị =80°. Nhiệt độ của không khí ở bèn ngoài 
tạ = 10”. Thiết bị trao đổi nhiệt làm bằng thép; chiều đầy thành ở; = ð mm, chiều đày lớp 
cách nhiệt ỏ¿ = 50 mm. k 


Hệ số cấp nhiệt từ chất lỏng đến thành thiết bị z¡ = 200 keal/m2h°Q. Hệ số cấp nhiệt 
từ mặt chất cách nhiệt đến không khí: #; = 9 keal / m°h*C` 
` Hệ số dẫn nhiệt của chất cách nhiệt 2 = 0,1 kcal/rmanh°C 
Giải: 


Ở hình 3-12 cho biết sơ đồ mặt cắt của thành thiết bị được bọc bởi chất cách nhiệt. 
a) Hệ số truyền nhiệt: 


: =———`_— _ ~1/6keal/mh°Q 
2 tố 1 _1 „0.005. 0,05_ 1 
“I ẢI 32 #2 200 4O. 01 9 


K= 





b) Nhiệt tổn thất từ 1 m” bè mặt thiết bị: 
q = K(ti — tạ) = 1,6(80 — 10) = 112 keal/mÊ..h 

©) Nhiệt độ tạ, tạ và tạ được xác định từ hệ thống phương trình: 
q =đ¡(t¡ — tạ) = = — tạ) = za(t¿ — tạ) 

+ Nhiệt độ bề mặt bên trong thành thiết bị: 


MP HE 08 tỤ% 


—— = 79,44°C 
+ Nhiệt độ bề mặt bên ngoài thành thiết bị: 


ỏỗ 
tạ = tạ — q_` = 79,14— 112: 0,005 — zo +3»Q 
ì 40 
+ Nhiệt độ bề mặt bên ngoài của chất cách nhiệt: 
tạ = tạ + 4 = 10 + LÍÊ ~ 22 4°C, 
Ga 9 


Chúng ta thấy rằng khi có chất cách nhiệt thì nhiệt trớ của tường thép không đáng kể 
(tạ = tạ). 
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Thí dụ 3! Xác định nhiệt độ các bề mặt tường 
tạ và tạ (hình 3-13) trong thiết bị gia nhiệt dùng 


hơi nước có áp suất p = 4 at. 










a) Không khí 3 áp suất thường £ Mã. 
b) Nước. Hơi nước 2 Khí hoặc nưới 
Trong cả hai trường hợp nhiệt độ trung bình F 2 : 
của không khí và cả của nước tạ = 30°. Chiều dày 42 *C Ạ qxố%c 
thành ống thép. Ở:p¿p = 4 mm. Hệ số cấp nhiệt của ⁄ 
hơi, không khí và nước lấy gần đúng theo bảng b 2% 


3-4 Qấy trị số trung bình đối với không khí và 
nước - chuyển động rối theo dọc thành ống. Có 
tính đến độ bẩn của bề mặt) 


Giải: 
Tìm nhiệt độ các mặt tường tạ và t;z theo hệ Hình 3.18 (cho thf dụ3) 
thống phương trình: 
q=K.Át= z‡Œ¡ — tạ) = as(ts — tạ) 
Nhiệt độ ngưng tụ của hơi nước ở áp suất 4 ata bằng 143°C. 
a) Hơi - không khí: 
Hệ số truyền nhiệt: 








_1 „1 „0004, 1 „1 m”h°C 
11500 2000 40 2000 40 


Ở đây, theo bảng 3-4 đối với hơi nước lấy ø; = 11500 kcal/ m2h°C, đối với không khí lấy 
za = 40 keal /m^h°C. Độ dẫn nhiệt của vẩy oxýt trên thành từ phía hơi ngưng tụ và từ phía 


không khí lấy như nhau: —Ì_ = 2000 và _Ì_. = 2000 keal/ mÊh°C. 
Tcáu, TYcáu, 


- Độ dẫn nhiệt của thép (phụ lục) Âthép = 40 kcal/m . h°C 








-Ổ Cường độ dòng nhiệt: 
q¡ = K¡(t¡ — tạ) = 38,2(143 — 30) = 4320 keal/ mỄ.. h°C 
* Nhiệt độ tạ: 
tạ =ty —-4 = 143 — 4322 ~ 142 @œC, 
“n 11599 
Nhiệt độ tạ: 
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đg, 
b) Hơi - Nước: 
® Hệ số truyền nhiệt: 
Kạ = ————x—— = 
1 thép 1 
— + Re u ~——Ê + rau + — 
đi - SN” Ahập CÁM ưp 
~ : = 656 _— keal _ 
1 1Ð 0/0004 1 1 Hợ 


+ +—— 

11500 2000 40 2000 2950 
Ở đây hệ số cấp nhiệt của nước z¿ = 2950 kcal/ m°h°C xác định theo bảng 3-4. 
®e Nhiệt tải riêng: 


qạ = Ka(t¡ — tạ) = 656(143 — 30) = 74.100 kcal / m°h 


® Nhiệt độ +: 
tạ = tị — -đ = 148 — J4100 ~ 136,5*C 
Z 11500 
® Nhiệt độ tạ 
tạ = tạ + -đ = 30 + 192 ~ ö8,2°0 
; 2950 


So sánh trường hợp a và b, ta thấy rõ hệ số cấp nhiệt œ¿ càng lớn thì nhiệt độ tường 
tạ càng nhỏ, trong những điều kiện khác đều như nhau (khi #œ¿ = 40 kcal / mh°C, ty = 138” 
khi øạ = 2050 kcal/ m”h°C, tạ = 55°2). 

Thí dụ 4: Nếu trong thiết bị trao đổi nhiệt làm bằng ống thép đây 4 mm, trên một bà 


mặt ống bị rỉ, nhiệt trở của nó là 0,0005 m°, h°C/kcal, ở mặt kia có lớp cáu cặn nước 
(ở = 0;ð mm, Â = 1,ð keal/m.h”C) thì hệ số truyền nhiệt cực đại có thể là bao nhiêu ở điều 
kiện mà hệ số cấp nhiệt œ¡ và #¿ rất lớn? 


Giải: 
Theo công thức (3.41): 
__ICC NGỆ NT), E5 DU 
m + 2;'thép † m 
Nếu nhận rằng hệ số cấp nhiệt ¿; và z¿ là rất lớn, tổng số m + = có thể bỏ qua so 


với đại lượng 2 Phép thì trị số hệ số truyền nhiệt có thể lớn hơn và ví dụ bằng tổng nhiệt 
lượng dẫn qua tường và lớp cáu của nó, tức là: 
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1 
K= 
2 "tháp 





l Ỗ Ỗ 2 ve 
Ty = vị + thép + “cứu _ ð oogs + 0,004 „ 0,0005 _ 0,000oanˆ.h*C 
Ảthép Âcáu 40 1,5 kcal 


Ở đây: 4O keal/ mh°C - hệ số dẫn nhiệt của thép (bảng 28) về lý thuyết, trị số hệẩ 


truyền nhiệt có thể tăng lên cực đại: K=— Ì_ ~ 1oyo._ keal 
0,00093 mỀn"G 





Vì tổng số ¬ + ¬ không có thể là bằng không nên thực tế trị số truyền nhiệt trong 
1 2 


thiết bị trao đổi nhiệt đã cho luôn luôn là nhỏ hơn 1070 keal/m2h°C. 


Như vậy, hệ số truyền nhiệt luôn luôn nhỏ hơn tổng số độ dẫn nhiệt của tường và lá{ 
cầu của tường. 


Thí dụ 5: Nhiệt lượng của cặn crắckinh đi ra từ thiết bị crắckinh được dùng để ả 
nóng đầu hỏa, trong thiết bị chế biến đầu. Xác định hiệu số nhiệt độ trung bình giứa 
crắckinh nóng và đầu đun, nếu phân cặn crắckinh có nhiệt độ: tạ = 360';: t. = 200”, còn 
tạ = 2ð", tạ = 176° 
Giải 
Trong bài này có thể làm theo 2 trường hợp: 
Trường hợp thứ nhất. Xuôi chiều - cả hai chất lông chuyển động cùng một hướng 


300 —~ 200 
25 + 175 
Ati = 275 Ats = 25 
¬ = 375 >2 
Atz 25 - 
Do đó: At, = 2f5 — 25 _ loa» ĐÁ an 
Là ` 
25 
Trường hợp thứ hai. Ngược chiều - hai chất lông chuyển động theo hướng ngược nhau. 
300 - 200 
175 > 25 
Ata = 125 Ati = 175 
A175 2 
Ats 127 


Do đó: Aty= =5 = 150° 
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Nếu tính hiệu số nhiệt độ trung bình đối với trường hợp ngược chiều theo trung bình 
lBgarit thì được 149”. 

Từ các phép tính trên, khi ở những điều kiện như nhau, hiệu số nhiệt độ trung bình 
đối với ngược chiều lớn hơn xuôi chiều. 

. Cân chú ý trường hợp ngược chiều chất lỏng được đun nóng (đầu) có thể nóng tới 
Riiệt độ lớn hơn 175ˆ (như đến 290”), còn cặn crắckinh có thể lạnh tới dưới 200° chẳng hạn 
f8i 50°C. Đó là tính ưu việt của phương án ngược chiều. 

Thí dụ 6: Trong thiết bị ngưững tụ loại ống chùm ngược chiều cho vào 200 kG/h hơi 
amoniaec đưới áp suất 11,9 ata ở nhiệt độ 95”. Thiết bị ngưng tụ được làm lạnh bằng nước, 


Ñhiệt độ của nước vào 15ð°, NHạ lỏng ra khỏi thiết bị ở nhiệt độ ngưng tụ. 

Lượng nước cần thiết cho vào thiết bị ngưng tụ là bao nhiêu nếu hiệu số nhiệt độ nhỏ 
tất giữa NHạ và nước trong thiết bị ngưng tụ cho phép là 5”, nhiệt độ của nước ra khỏi 
Hết bị là bao nhiêu, hiệu số nhiệt trung bình trong thiết bị là bao nhiêu? 

Giải: 

Theo đồ thị T-s của NHạ (phụ lục) hay theo bảng ta tìm được nhiệt độ ngưng tụ của 

ÑHg ở áp suất 11,9 at là 30”. Như thế vào thiết bị ngưng tụ, tại nhiệt độ 95°, NHạ ở trạng 


khái hơi quá nhiệt. Để làm lạnh nó khi áp suất không đổi p = 11,9 ata từ 95° và đến nhiệt 
độ bất đầu ngưng tụ (tức là đến 30°) thì nhiệt lượng cần lấy đi là: 


Q = 200 (393 - 350) = 8600 keal/h 

Ở đây: 393 và 3ð0 kcal/kg - enthalpy của NHạ ở áp suất không đổi ata và ở nhiệt độ 

F và 30° (xem đồ thị T-s). Sau đó để ngưng tụ hơi 30” thành lỏng, lượng nhiệt cần lấy đi 
Qs = 200(350 - 77) = 54600 kcal/h 


Ở đây: 77 keal/kg - enthalpy của NHạ lỏng 
khi p = 11,9 ata và t = 30° Như vậy, nước cần 
nhận một nhiệt lượng là: 

Q=@¡*+®s 
= 8600+ 54600= 63.200 kcal⁄h 

Sự thay đổi nhiệt độ của NHạ trong thiết 
Bị ñgưng tụ phụ thuộc vào lượng nhiệt của nó 
đã mất, thể hiện trên hình 3-14. 

Xuất phát từ điều kiện là hiệu số nhiệt độ 
ÑHạ và nước ở thiết bị ngưng tụ không nhỏ hơn 
B*Œ ở mọi chỗ, ta lấy nhiệt độ của nước ở tại 
tiết điện của thiết mà NHạ bắt đầu ngưng tụ và 
m6 hiệu số nhiệt độ nhỏ nhất bằng 
80~ 5 = 25”. 

e Khi đó lượng nước cần thiết có thể tìm 
theo phương trình: 





Hình 3-14 (cho thí dụ 6) 
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54600 = Gạp.. 1(25 — 15) 
Từ đó: 
Gạp = 5460 kg/h 
e Nhiệt độ của nước ra khỏi thiết bị ngưng tụ là t; ta xác định từ phương trình: 


63200 = 5460. 1(t¿ — 15) 


tạ = Š3200 + 15s _— 26,6° 
5460 

e Trong điều kiện đã cho, hiệu số nhiệt độ trung bình trong thiết bị không thể tìm 
trung bình lô-ga-rít giữa hiệu số ở cuối (95-26,6) và (30-15) vì lý do là tích số Gc đối 
NHạ không còn là hằng số dọc theo bề mặt trao đổi nhiệt (G - lưu lượng kgí⁄h; e - nhí 
dung kcal/kg”C). Do đó thiết bị chia ra 2 khu vực, khu vực làm lạnh hơi quá nhiệt và 
vực ngưng tụ và đối với mỗi khu vực được xác định riêng hiệu số nhiệt độ trung bình củ 
nó. 

e Trong điều kiện ví dụ của chúng ta thì đối với khu vực làm lạnh: 


95 —„ 30 
266 _„ 25 |, =-88/45 - 24s. 
Ati=68.4  Aty=õ LaÊ8:4 


se Đối với khu vực ngưng tụ: 


30 —> 30 
25 „ lỗ |a.=25=8= sạn 
5 


Thí dụ 7: Xác định hiệu số nhiệt độ trung 
bình trong thiết bị trao đổi nhiệt 1-2 loại chéo dòng 
(nhiều chặng) khoảng trống giứa các ống có một 
chặng và các ống chia ra làm 2 chặng (hình 3-15). 


Nhiệt độ ban đầu của lưu chất nóng TT = 80” 
Nhiệt độ ban cuối của lưu chất lỏng Tạ = 40” 
Nhiệt độ ban đầu của lưu chất lạnh tạ = 20° 
Nhiệt độ ban cuối của lưu chất lạnh tạ = 40 





Giải: 
Dùng công thức (3-17): 
Atty = #Ạt - Atne 
Tính hiệu số nhiệt độ trung bình đối với ngược 
chiều: : 
X Hình 3-16 (cho thí dụ 7) 
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40 <= 20 
Ất = 40 At, = 20 


Atne = 40 + 20 _ ao» 


2 


Tính đại lượng P và R: 


—£ —_ 
p=2-t1 40-20 _ 


tạ—t, 40—20 


Theo sơ đồ tương ứng (phụ lục) ta xác định trị số của hệ số điều chỉnh ea¿ khi P = 0,33 
ñR = 2 thì e¡ = 0,86. Do đó, hiệu s. nhiệt độ trung bình trong thiết bị trao đổi nhiệt là: 


Atyp = eAyAta, = 0,86. 30 = 25,8° 


Thí dụ 8: Tính hệ số cấp nhiệt của nước được đun nóng trong thiết bị trao đổi nhiệt 
oại ống chùm gồm nhứng ống đường kính 40 x 2,5 mm. Nước chảy trong ống với vận tốc 
mịs và được đun nóng từ 15° đến 80°. Nhiệt độ của thành ống 965”, chiều dài ống 2 m. 


'Nhiệt độ trung bình của nước: 


_ 1ð + 80 


tự = 47,5" 


Xác định chế độ chảy: 


Ở đây: O0 


11,5". 


Re - Ø2 _ 10,035. 1000. 9ề10_ e1zoo 
ug. 0,57. 9)81 
,ð7 cp - độ nhớt của nước (bảng ð) khi 


- 


nhiệt độ trung bình của nó bằng 


Vì Re > 10.000 nên hệ số cấp nhiệt được xác định theo công thức (3.27) 


Ở đây: s¡ = 1 đối với E = 2009 ~ 57,1 (bảng 3-1) 
jd 35 


Nu = 0,021. ejRe*Š. pr®43, 


-Pr „3:74 _ 2 02(Pr = 3,74 khi t= 47,ð° và Pr„ = 1,85 khi tự„ = 95°) 


Pr„ 1,85 


Để so sánh ta tiến hành tính giải tích và tính đồ thị theo toán đồ như sau: 


Tính theo phương pháp giải tích: 


0,25 
Nu = 0,021.61500°8. 37.4043 |3/74| ~ 2oo,2 
1,85 

Hệ số cấp nhiệt 

œ = NưÀ _ 299,2: 0,554 _ 1750 keal/ mỄ'h.°C 

đd 0,035 

Ở đây: Â = 0,554 kcal/ mh°C là độ dẫn nhiệt của nước ở 47,5" 
Tính theo phương pháp đồ thị 
Trên những cột số của đồ thị chỉ cần lấy giá trị gần đúng: (Hình XII) 


Pr ~ 3,75, PP. ~ 2; Re = 61.500 


Từ 


Cách thức tính: nối liền đường thẳng có Pr = 3,75 (điểm A) và -FT = 2 (điểm B) được 


|. In 


giao điểm của đường này với cột phụ , điểm C, kẻ một đường thẳng đi qua điểm C này với 
trị số Re = 61500, đường này đến gặp cột Nu = 290 điểm E, từ đó: 


„ = 290. 0,ð54 _ „rao _ kcal 
0,035 mh°C 
®© Sự khác nhau của hai kết quả tính theo giải tích và đồ thị trong điều kiện của ví dụ 
đã cho là: 4750- 4580 1o ~ 3g, 


Thí dụ 9: Tính hệ số cấp nhiệt nhưng không tính đến ảnh hưởng của chiều dòng nhiệt 

trong điều kiện của ví dụ trên (tức là bỏ qua tỷ số eo 
w 
Giải: 
Xác định chuẩn số Nu: 
Nu = 0,021ReÊpr?42 ~ 0,021. 616008. 3,748 ~ 251 

Hệ số cấp nhiệt: 
_ NuÀ _ 251. 0,554 

d 0,035 
Như vậy, nếu khi tính mà ta không kể đến ảnh hưởng của chiều dòng nhiệt thì trong 


= 3970 kcal / mÊh°C 


“4 


những điều kiện của thí dụ 8, sai số của hệ số cấp nhiệt là 4750 - 3970 1oo ~ 16,4% 


Thí dụ 10: Benzen được đun nóng từ 20 đến 60° trong ống có đường kính trong 53 


mm và dài 3 m. Nhiệt độ thành ống 70°. Tốc độ benzen 0,1 m/s. Tìm hệ số cấp nhiệt trung 
bình của benzen? 
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Giải: 
Nhiệt độ trung bình của benzen: 
= 20 + 60 _ ¿o› 
2 
Kác định chuẩn số Reynolds: 


- de _ 0,1.0,053. 858. 9810 _ o20o 


“Ø 0,49. 9,81 


t 


[rong đó: ¿ = 0,49ep = Sóng kế Í mỸ - độ nhớt của benzen ở 40°; có thể xác định gân 
1 


lũng theo phụ lục. 
Chuẩn số Re = 9300 như vậy, là ở chế độ chảy quá độ. 


Khi Re = 9,3. 10Ÿ theo biểu đồ (hình 3-1), ta xác định được trị số: 


0,25 
Nu = 30,9Pr043|_Pr 
Prự 


#r = 7,4 - chuẩn số Prandtl đối với benzen ở 40` (phụ lục) Prự„ = 6,6 - chuẩn số Prandtl 
lối với benzen ở 70” (phụ lục) Sau khi thay vào, ta có: 


0,25 
Nu =30,9.7,4043|®4|  = 7g,2 
6,6 


Hệ số cấp nhiệt đối với benzen: 
„ = NuA _ 7,2. 0,121 _ 172 keal/ mỀn°C 
bì 0,053 
Â = 0,121 kcal/mh°C - độ dẫn nhiệt của benzen ở 40° 


Thí dụ 11: Trong thiết bị trao đổi nhiệt loại ống chùm kiểu nằm ngang, cho anilin đi 
ngoài ống. Nhiệt độ trung bình của anilin 120°C, vận tốc 0,03 m/s. Đường kính trong của 
ống 20 mm, dài 3 m. Nhiệt độ trung bình ở mặt trong của ống là 110°. Xác định hệ số cấp 
nhiệt? 


Giải: 
Xác định chuẩn số Reynolds đối với anilin: Kr 
Re - @đ2 _ 0,03. 0,02.933 _ gxọ 


Trong đó: ø = 933 kg/ m°- khối lượng riêng của anilin (xác định gần đúng theo bảng 4); 
up = 0,ð%p - độ nhớt của anilin ở tr = 120” (xác định theo phụ lục bảng 9) 
Chuẩn số Re < 2300; như vậy là ở chế độ chảy tầng. Công thức tính gân đúng (3.33): 
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0,2ã 
Nu = 0,15. Re?33 pr0.13, Qy0.1, [=] 


Prv | 
eị = 1 vì E ~ 3000 ~ 150 (bảng 3-2) 
ảd 20 


Pr = 6 - chuẩn số Prandtl đối với anilin ở tr= 120°. 
Pr„ = 7,2 - chuẩn số Prandtl đối với anilin ở tự = 110? 


Gr~ d2 ØAt _ 0,02”.933Ẻ.(1,07. 103). 10 


= 2,10, 10Ê 
2 2 
MCg [Sm) 


9810 


. 9,81 


AÁt = 120 — 110 = 10° 


ð - hệ số giãn nở thể tích, phụ thuộc vào nhiệt độ 1/°C (trị số @ được xác định 
tr= 120° bảng 33) Hoặc tính như sau: 


Từ phương trình: Bên 
Yụị = vọ(1 + ty) = vạ(1 + at, + bt? + ctŸ) 
3 
V2 = Ve(1 + tạ) = vạ(1 + ats + btỆ + ct?) 


Hút ra: 


a(tị — tạ) + b(tƒ — t2) + (tỷ — tổ) 
ˆ“ _——__——____—_..... 
tị — tạ 


8 
Lấy tị = 121, tạ = 119°. Trị số a, b và c lấy từ Sổ tay hóa học. 
Sau khi thay đổi các trị số vào ta được: 


@ = 082349. 10”. 2 + 0.8408. 10-8(1212 — 1192 + 0,10741. 1081212 — ¡rể 
- ————.—— CO TỔ ải II 
121 — 119 


=1,007.1073_1 
° 


Xác định chuẩn số Nu: 


0,25 
Nu =0,15.1.949933, g0⁄43(2 1. 1e) = 12,75 
1 


Hệ số cấp nhiệt của anilin: 
„= Nư _ 12,75.0,14 

d 0,02 
Ở đây: À = 0,14 kcal/ mh°C - độ dẫn nhiệt của anilin ở tr= 120" (phụ lục) 


= 89,3 kcal/ mˆh°C 
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Thí dụ 12: Trong thiết bị trao đổi nhiệt loại ống chùm thẳng đứng gồm 61 ống, đường 
kính ống 32 x 2,5 mm, cao 1,25 m, người ta cho chất têtraclorua cacbon đi qua ống với lưu 


lượng 13 m”/h, Nhiệt độ trung bình của têtraclorua cacbon là tr= 50" Ở mặt trong của 
thành ống t„ = 24°. 
Xác định hệ số cấp nhiệt œ từ têtracclorua cacbon đến thành ống trong hai trường hợp: 
a) Têtraclorua cacbon chảy theo ống, chưa đầy hoàn toàn tiết diện ngang của ống 
b) Têtraclorua chảy thành màng mỏng ở mặt trong của ống. 





Giải: 
a) Ống hoàn toàn chứa đầy: 
Tốc độ chảy của têtraclorua cacbon: 
œ= 13 = 0,103m/s 
61. 0,785. 0,027”. 3600 
Chuẩn số Re:. 


“Re ød2 _ 0,103. 0,027. 1630. 9810 


= 6470 
“8 0,7. 9,81 


Trong đó: 

1630 kG/mẺ - khối lượng riêng của têtraclorua cacbon (bảng 3); 0,7cp - độ nhớt của 
tètraclorua cacbon ở ð0°” (phụ lục). Chuẩn số Re = 6470; như vậy là chuyển động quá độ. 

Khi chuyển động quá độ, với Re = 6,47. 10” từ biểu đồ ở (hình 3-1) ta có: 


0,25 0,25 
Nu=21,9Pr°4|EPr|  =2t,g.s,4943|54|  ~ xaị 
tư , 
Ở đây: Pr = 5,4 - chuẩn số Prandtl của têtraclorua cacbon ở tr = ö0° (phụ lục) 
Pr„ = 6,6 - chuẩn số Prandtl của têtraclorua cacbon ở t„ = 24° (phụ lục) 
-_ Hệ số cấp nhiệt khi hoàn toàn chứa đầy ống: 
_ Nuâ _ 43,1. 0,09 
d 0,027 


À = 0,09 kcal/ mh°C - độ dẫn nhiệt của têtraclorua cacbon ở 50° (phụ lục) 
b) Chảy thành màng: 


“4 


= 141 kcal/ m^h°C 


Hệ số cấp nhiệt được xác định theo công thức (3.47) hay (3.48) Trong 2 công thức, các 
trị số của hằng số lý hóa cần lấy ở nhiệt độ của màng (lớp phân chia) 


Độ nhớt của têtraclorua cacbon ở nhiệt độ đó bằng 0,84 cp, độ dẫn nhiệt là 0,094 
kcal/mh°C. Khi đó: 


xảnug 3600. 3,14. 0,027.61.0,84. 9,81 
Chế độ chuyển động của màng là chuyển động rối. Dùng công thức (3.47) 


L8 0,84” . 9,81 
Ở 37°, tìm theo toán đồ (phụ lục) thì được Pr = 6 Khi đó: 


Nu = 0,01(Ga. Pr. Re)! = 0,01(72,2. 10!?. 6. 5420)! = 13.300 


Do đó: 
Cự = NuÄ = 13300. 0,094 = 1000 kcal / mFh°C 
H 1,25 
Tỷ số: Zm „ 1000 _„ 
Ø 144 


Như vậy, trong trường hợp của ví dụ đã cho, hệ số cấp nhiệt của têtraclorua cacbon 
chảy thành màng lớn gấp 7 lần hệ số cấp nhiệt khi chứa đầy tất cả ống. 

Thí dụ 18: Tìm hệ số cấp nhiệt từ không khí đến thành ống có đường kính trong ð0mn, 
dài 1,ð m. Tốc độ của không khí là 6 m/, nhiệt độ ban đầu của không khí là 60°, ban cuối 
20°. 


Giải: 
Nhiệt độ trung bình của không khí: 
20 + 60 ° 
“TC TCS° =40 
kk 2 
_ Chuẩn số Reynolds: 
Re = 2đ - _ 6.0.5 _ ~ 17700 
” 16,96.107Ê 


vy = 16,96. 10~8 mÊ/s - hệ số nhớt động học của không khí ở t¿ = 40” 


Chuẩn số Re > 10000, tính theo công thức (3.33): 
Nu = 0,018: Re®Š = 0,018. 1,06. 17700°Š = 47,7 
Trong đó: 
eị = 1,06 khi b = 1590 ~ 30 (Bảng 3-1) 
d 50 


Hệ số cấp nhiệt: 


ạ = NuÀ _ 47,7.0,028 _ 2o 7 keal/ mỄh°C 
ả 0,05 


Â = 0,028 kcal / mh*C - độ dẫn nhiệt của không khí ở t = 40° 
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Thí dụ 14: Trong thiết bị đun nóng không khí, ống chùm có các ống có đường kính 
ngoài d = 44,5 mm được xếp thành 6 dãy thẳng hàng. Số ống trong tất cả các dãy đầu bằng 
nhau (giống nhau). Chất đun nóng (lưu chất nóng) đi trong ống, không khí được đun nóng 
đi ngoài ống theo hướng ngang có góc tới 90°. Tìm hệ số cấp nhiệt của không khí nếu nhiệt 
độ trung bình của không khí là 200°, tốc độ trung bình của không khí qua chỗ hẹp nhất là 
œø = 12 mựs. 


Giải: 
Xác định chuẩn số Reynolds: 
Re = 2đ ~ 12.0,0445 _ ¡sao 


34,85. 10~Ê 


v=34,85. 10—Ê m/s - hệ số nhớt động học của không khí ở t;= 200°. Chuẩn số 
Re > 10000. Tính theo công thức (3-39): 

Nu = 0,21e„. Re” ®° = 021.1. 15300°55 ~ 110 1 
Ở đây e„ - hệ số tính đến ảnh hưởng của góc tới, khi góc tới ø = 90°, „=1 
® Hệ số cấp nhiệt đối với dãy thứ ba và các dãy sau: 

am THỈ „110,1, 0/09% = g9 Z koại / mÊn^G Y 

d 0,0445 : , 

Â = 0,034 kcal / mh°C - độ dẫn nhiệt của không khí khi ty= 200° (nhụ lục)” 
® Hệ số cấp nhiệt trung bình đối với tất cả chùm ống: ế 


9,6+09+4.1_ 0,916. 83,5 = 76,5 kcal / mẦh°C 


ftỳ =ư. 
6 
Ở đây 0,6 và 0,9 những hệ số tính đến sự giảm hệ số cấp nhiệt đối với đãy thứ 1 và 
thứ 2 trong chùm ống [công thức (3.36)]. Các dãy sau có e = 1. 


Thí dụ 15: Trong điều kiện của ví dụ trên, hệ số cấp nhiệt thay đổi ra sao nếu Vị trí 
của ống không xếp thẳng hàng mà xếp xen hàng? 


Giải: Trường hợp ống xếp xen hàng thì dùng công thức tính (3.40) đối với dãy ống thứ 
ba và các dãy ống tiếp sau: . 


Nu = 0,37„Re"Š = 0,37. 4. 153008 = 110 
® Hệ số cấp nhiệt đối với dãy thứ ba và các dãy tiếp sau: 


œ = NưÂ _ 120. 0,0338 
d 0,044 
® Hệ số cấp nhiệt trung bình đối với tất cả chùm ống: 
_0,6+0,7+4.1 
=—————`DẦ_` 


= 91,1 kcal/ mŠh°C 


=0,883.91,1=80,g_kel . š 
6 m“h°C 
Thí dụ 16: Rượu isôprôpylic được đun nóng trong bình bằng nước nóng. Nước này được 
bớm qua dãy ống nằm ngang đường kính d = 50 ram. Xác định hệ số cấp nhiệt đối với rượu 
lsôprôpylic khi nó chuyển động tự do, nếu nhiệt độ trung bình của rượu tr= 60°, nhiệt độ 


%p 
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trung bình ở mặt ngoài của ống t„ = 70” 
Giải: 


Hệ số cấp nhiệt khi chất lỏng chuyển động tự do ở gần ống nằm ngang được tính theo 
công thức (3.59): 
0,25 
Nu = 0,61(Gr.Pr)925, | Pr ` 
Đrvw 
Đối với chuẩn số Nu, Pr ta lấy nhiệt độ theo nhiệt độ trung bình của chất lỏng ở xa 
ống tr = 60°, còn đối với chuẩn số Pr,„ lấy theo nhiệt độ của thành ống t„ = 70”. 


Xác định chuẩn số Grashof: 


3.2 -3 
Gạ= J2 ØAt _ 0,08°.789”.1,39. 107.10 _ † sz 1o? 


2 2 
LÊN ~4 0,8 
———I..9,B1 


p= 789 kg/ mỀ - khối lượng riêng của rượu 

At = 70 — 60 = 10° 

 = 0,8 cp - độ nhớt của rượu isôprôpylic ở 60° 
8 - hệ số giãn nở thê tích, 1 /°C 

Tính Ø đối với tr= 60° khi tị = 61°, tạ = 59° 


2 ~ 8 — tạ) + b( ~ tổ) + c(] — tổ) 
tị — tạ 


ạ = 1›04345. 10”Š. (61 — 59) + 0,44303. 10 Š(612 — 595) + 2,7274. 10-°(61° — 59”) 
61 — 59 


=1,80.1075_Â_ 
°GC 
Chuẩn số Prandtl đối với rượi isôprôpylic ở 60°: Pr = 19 (phụ lục); ở 70°: Prự =.165ð 


Xác định chuẩn số Nusselt: 


16,5 
Hệ số cấp nhiệt khi rượu isôprôpylic chuyển động tự do: 


0,25 
Nu = 0,51(1,65. 107. to) = 70,3 


a = Như ~ 7o,3, Ô.126 — 177 kcal/ mÊh°C 
F 0,05 


Độ dẫn nhiệt của rượu isôprôpylic ở 0°C là 0,133 keal/mh°C. Để tìm trị số gần đúng 
của Â ở 60° bằng đồ thị (xem phụ lục), ta đặt Â = 0,133 Trị số Â này được xếp theo đường, 
thẳng 40 (nitrôbenzen); cũng theo đường này tính được trị số gần đúng của Â ở 60” Ì, 
0,126kcal / mh”C 
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Thí dụ 17: Hơi nước bảo hòa được ngưng tụ ở mặt ngoài của chùm ống năm ngang xếp 
theo hình sáu cạnh. Đường kính ngoài của ống là d = 30 mm. Áp suất hơi là 10,23 at. Xác 
định hệ số cấp nhiệt trung bình, lấy nhiệt độ trung bình ở mặt ngoài của ống t„= 172 


Giải: 
Tính theo công thức (3.65) đối với l ống và áp dụng có hệ số điều chỉnh theo số dãy 
ống (hình 3-7). ° 
Công thức tính đối với một ống nằm ngang: 


4 243 
œ = 0,725 360022” 
“Atd 


..ằẶẶợẶẶẶằẰ-ằẰẽ ốc: 

z = 0,798. V 3600. 482,3. 892,4”. 0,685” 
15,1.10 °.8.0,03 

r = 482,3 kcal/kg - nhiệt ngưng tụ (tạo thành hơi) của hơi nước ở áp suất 10,23 at; 


= 12000 kcal/ mỀh°C 


p=892,4 kg/ mŠ - khối lượng riêng của nước ngưng tụ; 

At = tnyyng — ty = 180 — 172 = 8” (tang - nhiệt độ ngưng tụ của hơi ở p = 10,23 at); 
Â = 0,582 kcal/ mh°C - độ dẫn nhiệt của nước ngưng; 

 = 15,1. 1” kg.s / mỄ - độ nhớt của nước ngưng; 


p.À và được xác định ở nhiệt độ trung bình của màng ngưng tụ: 


Hệ số cấp nhiệt trung bình đối với tất cả chùm ống: 
Øqy = £u„„ = 0,6. 12000 = 7200 kcal / mh°C. 
£ = 0,6 - hệ số, xác định đối với toàn bộ chùm ống theo hình 3-7. 


Thí dụ 18: Xác định hệ số cấp nhiệt đối với nước sôi trong một thể tích lớn (trong 
rường hợp đối lưu tự nhiên) ở áp suất 1,03 ata (100”) nếu nhiệt tải riêng 
= 3. 10” kcal/ m”h. 





Giải: 
Ta tiến hành tính toán như sau: 
1) Theo công thức (3.73) 
: KhkG vài A0:75,.0,7 
œ=6,9.1073| 2h". l 3 _—.. = 
_ ơ 0,45 0,1170,37 
£ h f£ Cẹ Tạ 
0,033 0,33 2075 
=8. 3 0,597. mnI 958,4 : 0,58 : q7 
9D5,Á— Q,D97 60.10 (28,8.10°°°,1,0086”°” a7g"^” 
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= 2,8134°” = 2,873(3. 109)” = 3912 kcal/ mỸ giờ °C 


« - › 1 
trong đó đối với nước ở 100” theo bảng 39: or = 958,4 kg / mỀ, ơ= 60.10”? kgliù 
Äc~ 0,587 kcal/m.h°C : 


“r= 28,8. 1078 ~ 
Tn 
cự = 1,008 keal / kgˆC; đối với hơi nước ở 100°; 
r = 539,4 kcal/kg, oạ = 0,597 kg / mỔ, T, = 100 + 273 = 373"K. 
2) Theo công thức (3.74): 
œ =3. q”'” = 4080 keal / mh°C 
3) Theo biểu đồ hình (3-10): 


œ = 4100 kcal / m”h“C 
_ Thí dụ 19: Xác định hệ số truyền nhiệt trong thiết bị làm bốc hơi rượu êtylic. Rượ 
được đun nóng bằng hơi nước (p = 3 at). Hơi được ngưng tụ trong ống xoắn bằng thép d‡ 
đường kính ð1 x 3 mm. Rượu sôi dưới áp suất thường. Có tính nhiệt trở của lớp cáu ở tườn 
ống. l 
Giải: 

a) Điều kiện nhiệt độ của quá trình. 

Trên hình 3-16: 

ỏ; - chiều đày của lớp cao ở phía hơi-ngưng tụ: 

ð¿ - chiều dày của lớp cáu ở phía rượu sôi; 

tự nhiệt độ ở bè mặt lớp cao phía tường tiếp xúc 
với hơi ngưng tụ; l . 

t„ạ nhiệt độ bề mặt lớp cáu ở phía tường tiếp xúc 
với rượu sôi. Nhiệt độ ngưng tụ của hơi đốt ở 3 at 
bằng 132”9; nhiệt độ sôi của rượu là 78,4°. 

Hiệu số nhiệt độ trung bình: 

At,y = 132,9— 78,4 = 54,5° 





b) Hệ số cấp nhiệt khi rượu êtylie sôi: - ` 

Tính ø;¿; theo công thức (3.73) đồng thời để so Hình 8-16 (cho thí dụ 19) 
sánh với công thức gần đúng (3.74). 

Tính theo công thức (3.73): 


0,033, o3 
s* 0,75 
" .T th 
sa; = 6,9. 10 =— 2) Khc f 07B 
== ơ 45 
t — Đụ Thờ th, rộ? 
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0,033 0,333 ##S 
=68. 5" 174. 201 | 735 0,144 ' 0,7 
4 


735 — 1/7 I#1,160 (0,46. 1075945 ,0,77212,aø1,ø37 
=195.q" 
Ở đây T, nhiệt độ sôi của rượu dưới áp suất khí quyển tức là 
273 + 78,5 = 351,5 °K. 
Ở nhiệt độ này đối với rượu: 
p¿= 735 kg! m° 


c= 9,3. 1000 
46,07 


= 201 kcal/kg 


Pụ = L,74kg/ m” 


16,8 


ơ = 16,8dyn/cm =-^°?C =17,1.10 “kg/m 
9810 


0,451 

9810 
C = 0,77 kcal / kg”C 
Â = 0,144 kcal  mh°C 

Theo công thức (3.74) khi trị số  = 0,4ð đối với rượu êtylic (p = 1 at) ta có: 


uy = 0,451cp = = 0,46. 107“ kgs/ mˆ 


đsại = 2,6. 0,454” = 1,17" 
nghĩa là theo công thức gân đúng, ta thu được z¿ bé hơn: 


1,25 — 1,17 

1,25 

_e) Nhứng công thức tính hệ số cấp nhiệt khi hơi nước ngưng tụ: Trường hợp hơi ngưng 

tụ trong ống xoắn thì không có công thức tính. Để tính gần đúng, ta dùng công thức (3.66): 


/ 0,25 
1 F k 
t; + tự 


Ở đây A đối với nước lấy ở nhiệt độ tự = = . An nhiệt ngưng tụ của hơi nước r lấy 
2 


.100 = 6,42 ` 


= 0 79n/ 
fvớng = 0.725A 








ở nhiệt độ TT. 


d) Xác định tổng số nhiệt trở của thành ống thép và nhiệt trở của lớp cáu như sau: 


LINC- 
=_1 „0003, Ì _ooooa;smh C 


5000 40 5000 Real 


` 








Ta lấy nhiệt truyền từ lớp cáu đến hơi nước | 1 


và đến rượu êtyÌlic sôi 1 
Tcáu, 


Tcáu, 





5000 (phụ lục), hệ số dẫn nhiệt của thép bằng 40 —È€4Ì_ (thụ lục) 
m.h“C 
e) Xác định nhiệt tải riêng q 


Trong trường hợp của chúng ta “ngưng = Í(t„ị và ø, = f(t„z) ta thấy rằng, nhiệt độ tường 
tự„; và t„„ là số chưa biết, nên ta xác định chúng bằng phương pháp gân đúng. 

Để tiến hành tính toán, ta nhớ rằng khi thiết lập quá trình cấp nhiệt thì lượng nhiệt 
truyền từ hơi nóng ngưng tụ đến tường qagwng kcal/m”h, cần phải bằng lượng nhiệt truyền 
qua tường và lớp cáu của nó q„ kcal/m”h, cũng như lượng nhiệt truyền từ tường đến chất 
lỗng sôi q., kcal/m”h nghĩa là: 

Qngưng = Qự “ sẽi. 

Trong đó: 


ngưng ” œngưnfftasưng — tự) 


q„= tựi — tựa 
„ 2; v 
q; = #;(t2 — t;) 
Ta thấy rằng tỷ số đường kính trong và đường kính ngoài của ống 
d 
Ẩng_ 45 _ 0,88 > 0,5, có thể không tính theo bề mặt tường ống tròn. 
d 51 


Để chứng minh sự tính toán và kiểm tra được thuận tiện sự thay đổi của các đại lượng 
tính toán ta lập bảng sau (bảng 3-6) 


Lần tính thứ nhất - Ta cần giả thiết trị số tựị. 
Trị số t„¡ cần phải nằm trong khoảng giới hạn giứa nhiệt độ 132°9 và 78°5, lúc đó bởi 
VÌ #ngưng > 2;ay t sẽ thấp hơn 1329. Ta chọn tự„ị = 125” 

Trong bảng 3-6, ta tìm được: 

tagung = 132,9), tựy = 125", 

tụ = 0,5(tasvng + tyị)= 0,ð(132,9 + 126) ~ 129"; 

Att = tnượng — tyị = 182,9— 125 = 7,9°; 

` A = 2381. 

Tính: 


0,25 





VIR r 
1) “ngưng = 0228A|E 
1 





0,25 
=0/725.2331|_— 5181 |  _ 10400 keal/m2h°C 
0,045. 79 
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Nhiệt trở của 
thành và lớp 


cau 


39,2 |85,8| 78,5 | 6ø | 3410 | 3410 |53850] 


2336 |11700| 60100 |0,000475| 28,6 ls9,1 


2336 |11800[ 58800 |0,000475| 27,9 








(Ở đây r = 518,4 ở tagung = 132,9, d = 0,045 m; khi xác định Zngưng cũng có thể dùng 
giản đồ (trong phụ lục) 


2) Qngung = #ngưng(tngưng — ty = 10.400. (132,9 — 125) = 82500 kcal / mền 
3) At„ = 2 rwqdnzưng = 0,000475. 82500 = 39,2° 
4) tựu = tựi — At„ = 125 — 39,2 = 85,8° 


ð) #;ai = 1,2ðqn ung = 1,25. 32500”7 = 3410 keal/ mẦh°C 


6) Qsai = #sai(t„s — tại) = 3410(85,8 — 78,4) = 25.200 kcal / mỀh 





+ ( 
T) du = — Qsó¡ _ : 25200 = 53850 = 
= 1m“ giờ 


Trị SỐ qn„ưng và qsại cách nhau rất xa dẫn đến lần tính thứ hai. 
Lần tính thứ hai - Ta giả thiết rằng cũng cần tìm sự thay đổi của At; để cho dngưng 
bằng quy | 
Sai số giửa q¿p và dngưng là: 
82500 — 53800 
82500 
Đối với lần tính thứ hai cho Ati = (1 — 0,347)/7,9 = 5,15° 


= 0,347 


Quá trình tính toán cũng tương tự lần thứ nhất. Các số liệu cho ở trong bảng 3-6 
Sai số giứa dngưng Và q,y không lớn lắm: 


60100 — 58500 
58500 


100 = 3% 
Như vậy sai số tìm được nằm trong giới hạn tính toán chính xác. Nhưng ta thấy rằng 
do quá trình tính toán để tìm t„¡ nên đã làm cho dngưng Và qsa¡ gần trùng nhau hơn. 


Lần tính thứ ba - Trên 3-17, vẽ những đường thẳng nối hai điểm ứng với ngưng Về Qsø. 
Giao điểm của hai đường này cho ta trị số chính xác hơn 


tự = 127,9° và quy = 59000 kcal / mổh. 
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Lập đồ thị để xác định qụ, của lần tính 
thứ ba đối với t„ị = 127,9°. Từ sự tính toán 
này ta xác định được qip = 58750 kcal/ mFh. 
Sai số theo đồ thị để xác định qup là 0,4%. Sai 
số giữa qngưng trong trường hợp này chỉ là: 





B8800 — 58750 
58800 


Như vậy, nhiệt tải riêng khi đun sôi rượu 
thu được theo tính toán: 


100 = 0,1% 





q = 0,587. 107 kcal/ m”h 
- Những công thức tính toán đối với đun 
sôi rượu chỉ được ứng dụng trong phạm vi sôi 
sủi bọt khi trị số q bé hơn q¿y. Phải kiếm tra lại xem trị số q có lớn hơn q¿ụ không [xem 
công thức (3.72)] Nhiệt tải tới hạn đối với rượu êtylic: 


Hình 3-17 (cho thí dụ 19) 


0,5 0,42 0,333 
4Â£' Œ@rT— Pn) ` (nrT;) g0:042 _ 
0,417 0,167 
Ø8. € 


đdth 1,7 . 10 


=0 1o40,144”'”(785 — 1,74)95^31,74. 201. 351,B93%(17,1. 10 8)9:942 














= 0,681. 10° 
Y:!: XE sấy v ghi 
thấy rằng nhiệt tải tới hạn lớn hơn so với trị số tính được trong ví dụ. 
- Hệ số truyền nhiệt có thể tìm theo hai phương pháp: 
1) Từ phương trình q = K(tnzgưng — tzai) 
__— 58750  _ logg_ keal 
132,9 — 78,5 mˆh°C 
2) Từ phương trình: 
“ “`... .... 
2 ° 
È_ di §u te sóc 000000044 L8, 
#Zngưng “sôi 11800 2750 


Thí dụ 20: Tìm diện tích bề mặt trao đổi nhiệt, để làm nguội một lượng 3 tấn/h đầu 
từ 100° xuống 25° bằng đầu lạnh (dầu lạnh này được đun nóng từ 20 đến 40°). Biết rằng 
hệ số truyền nhiệt biến thiên theo nhiệt độ, cho như sau: 





Nhiệt dung riêng của đâu 0,4 kcalkg°C (trung bình) 
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Giải: 
Theo điều kiện của bài ví dụ, hệ số truyền nhiệt thay đổi nhiều trong quá trình trao 
đổi nhiệt, do đó ta dùng phương trình truyền nhiệt theo dạng vi phân (3-20). 


Tụ 
Tích phân J_—m_ giải bằng đồ thị (T - nhiệt độ của chất lỗng nóng; t - nhiệt độ 
K(T - t) 
T¡ 


của chất lỏng nguội)tĐ 


Sơ đồ tìm những đứ kiện cần thiết để vẽ đồ thị với trục tung là “=.”... trục hoành 
K(T-t  - 
là nhiệt độ của chất lỏng nóng TT. 


Đối với bài này, ta cho T nhứng trị số khác nhau và tìm được nhiệt độ t của chất lỏng 
nguội từ phương trình cân bằng nhiệt lượng: 
Gnen(T¡ — T) = Gịej(t¿ — t) 
Thay những trị số nhiệt độ của chất lỏng nóng và chất lỏng nguội vào phương trình 
này, ta tìm được tỉ số ban đầu: 


CnCn _ tạ tị _ 40— 20 = 0267 


Gịci T\ạ - Ts 100 — 25 


GạCa 


Do đó: t=tạ (T¡ — T) = 40 — 0,267(100 — T) 





cŒI ` - 
Ta cho trị số T, theo phương trình này ta tìm được nhiệt độ tương ứng của đầu nguội 
t. Ví dụ: khi “TT = 80° 
t = 40 — 0,267(100 — 80) = 34,7°C 
cà — 
K(T —t) 302(80 — 34,7 
Cũng tương tự như thế ta tìm tung độ đối với các nhiệt độ 60, 40, và 25. Kết quả thu 
được cho ở trong bảng 3-7. 


= 0,73. 104 


Bảng 3-7 : Su 


0,55 x 1074 
0,73 x 107 


1,10 x 1074 
2,66 x 10” 
5,75 x 104 
4,00 x 10” 





TT, Tích số Gc không đổi dọc theo bề mặt trao đổi nhiệt. 
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Theo những số liệu trong bảng ta vẽ đồ 
thị (hình 3-18). 


Ta lấy tỷ lệ đối với trục hoành 1” = 2 mm, 
đối với trực tung: 1.10 “mh/kcal = 20 mm, 
nghĩa là đơn vị dưới dấu tích phân là đại lượng 
(1°.1.10”* mỂ h/kcal) sẽ bằng 2x20 = 40 mmẺ. 

Tính diện tích giới hạn bởi đường cong 
với hai trục tung và trục hoành. Diện tích này 
bằng 5650 mm”, do đó khi dùng tỷ lệ: 


Tị 


Jƒ_ + ~Ê680 ¡lọ 
T„ KŒT - t) 40 





3. ° 
= 141.104mh'C 
- kcal 
Bê mặt trao đổi nhiệt cần thiết: 





Hinh 3.18 (cho thí dụ 20) 


T; 
F= qe[— dT _ = 3000. 0,4. 141.107“= 16,9m? 
T„ KŒT - t) 


Ghi chú: Có thể dùng phương pháp tích phân bằng số kiểu Simpson. 

Thí dụ 21: Dùng nước để làm lạnh 1400 kg tôluen có nhiệt độ đầu 105° được chứa & 
trong thùng có ống xoắn. Bè mặt ống xoắn: 3,2 m°ˆ. Nước chảy trong ống xoắn có nhiệt # 
đầu 13°. Hỏi thời gian cần thiết để làm lạnh tôluen đến 25° là bao nhiêu, nếu lấy hệ d 
truyền nhiệt bằng 220 kcal/ mˆh°C và lượng nước tiêu hao là bao nhiêu? 

Giải: 

Đây là trường hợp làm nguội bằng bưồng đốt trong loại 2, ta dùng công thức (3-83) ả 

tính thời gian cần thiết làm nguội là: 











Tạ — Êt` 
L a b 
T» . th 
Với: 
Ca = 0,425: keal _ nhiệt dung riêng trung bình của tôluen ở 105 + 2ð _ egc 
kg.*C 2 
Cp = 1,0 =“ - nhiệt dung riêng trung binh của nước trong khoảng từ 13°C đá 
E. 
50°C 
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1400. 0,425 Lnl05 = 13 _ 
25 — 13 





1212 


= ;„h 
| -=m[- | 


Như vậy thời gian rz phụ thuộc vào lưu lượng Ốp của nước làm lạnh, 





Ta lập được bảng tương quan r = f(Gy) như sau: 


p (kg/h) 
3000 


6000 





Nhận xét: 
« Khi ta tăng lưu lượng nước (Gp) thì thời gian làm nguội có giảm xuống. 

e Tuy nhiên tỉ lệ giảm thời gian ít hơn nhiều so với sự tăng lưu lượng: so sánh trường 
2,40 — 1,82 
2,40 

se Lượng nước tiêu hao tổng cộng cho quá trình là bằng tích số Gạ„.r. Lưu lượng Gy, 
ng lớn thì càng tốn nước. l 

Trường hợp 1: Gy .z = 1000. 2,4 = 2400 kg 

Trường hợp 4: 6000. 1,82 = 10920 kg (gấp 4,55 lần) 


hợp 4 và 1, lưu lượng tăng 6 lần nhưng thời gian chỉ rút = 100 = 24%. 


NHỮNG BÀI TẬP KIỂM TRA 


I. Hỏi nhiệt trở của tường ống xoắn bằng thép, đường kính 38 x 2,5 mm tăng lên bao 
nhiêu lần, nếu bọc nó bởi một lớp men dày 0,5 mm2 

2. Một ống dẫn hơi dài 40 m, đường kính ð1 x 2,Š mm, được bọc bằng một lớp cách nhiệt 
dày 30 mm, nhiệt độ bề mặt ngoài lớp cách nhiệt tạ = 45°, bè mặt trong tị = 175”. 
Xác định lượng nhiệt tổn thất trong 1 h của ống dẫn hơi. Hệ số dẫn nhiệt của lớp 
cách nhiệt Â =0,1L_k@8l_ 

m h“C 

3. Một ống thép có đường kính 60 x 3 mm được bọc một lớp cách nhiệt bằng bông thủy 
tinh dây 30 mm, và ở phía trên có một lớp Sovelite (85% Mg + 15% amiăng) đầy 40 
ram. Nhiệt độ mặt trong của thành lớp cách nhiệt là — 10°C. Tính độ lạnh tổn thất 
trong 1 h của 1 m chiều dài ống? 


4. Độ lạnh tổn thất sẽ thay đổi như thế nào trong điều kiện của bài tập trên, nếu như 
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10. 


11. 


12. 


lớp bên trong làm bằng Sovelite (ð = 40 ram), còn bên ngoài là lớp bọc bằng smin| 
ò = 30 mm). 

Tìm nhiệt độ bề mặt trong của lớp vỏ nồi 
hấp bằng inox, dày 10 mm (hinh 3.19) 
nếu như nhiệt độ mặt lớp bọc ngoài của 
nồi 35". Chiều dày lớp bọc cách nhiệt 260 
mm. Nhiệt kế cắm sâu vào 50 mm kể từ 
bê mặt ngoài và nhiệt kế chỉ 70°. Hệ số 
dẫn nhiệt của lớp bọc cách nhiệt 0,5 


kcal/mh°C, của inox là 38_ keal_¿ 
mnh. °C 


Tính hệ số dẫn nhiệt đối với: 





Ä: 
⁄ 
Ả- 
⁄ 
2 
H 
l: 
“ 
2 
⁄ 
⁄ 
tz 
4 
⁄ 
r4 
⁄ 
2 


a) Clorofooc ở 20°? 
b) Khí SƠ, ở t= 180” và p = 1 ata? 
c)ì Dung dịch clorua canxi 30%, có nhiệt 


keal 

J1... s'G Hình 3-19 (cho bài tập kiểmtra 5) 
Hỏi 2 tấn dung dịch clorua canxi được đun nóng lên đến nhiệt độ nào nếu như sau 9 
h 30 phút, lượng hơi nước bão hòa (p = 2 at) tiêu hao là 200 kg, còn tổn thất nhiệt 
của thiết bị ra môi trường xung quanh trung bình là 1750 keal/h? Nhiệt độ ban đầu 
của dung dịch 10°. Nhiệt dung của dung dịch 0,6 keal/kg°C 
Xác định lượng nhiệt truyền đi và lưu lượng nước lạnh tối thiểu theo lý thuyết ở trong 
thiết bị ngưng tụ ngược chiều, trong đó làm ngưng tụ 850 kg/h hơi sulfua cacbon ở áp 
suất thường. Hơi sulfua cacbon đi vào thiết bị có nhiệt độ 90°. Sulfua cacsbon lỏng từ 
thiết bị ngưng tụ chảy ra có nhiệt độ thấp hơn nhiệt độ ngưng tụ là 8°. Nhiệt độ nước 
đi vào thiết bị 17”. Nhiệt dung riêng của hơi sulfua cacbon là 0,16 kcal/kg°C. Hiệu số 
nhiệt độ tối thiểu cho phép giữa sulfua caebon nước ở trong thiết bị ngưng tụ là 6*. 
Trong thiết bị ngưng tụ ngược chiều, người ta cho vào 120 kg/h khí cacbônic đã được 
nén đến 70 ata ở nhiệt độ 80°. Cacbônic lỏng ở thiết bị chảy ra cũng có áp suất đó Ll 
nhiệt độ ngưng tụ. Hiệu số nhiệt độ tối thiểu cho phép giữa cacbônic lỏng và nước ở 
trong thiết bị có nhiệt độ 13°. 
Cần làm lạnh 1930 kh/h rượu ètylic từ 90 đến 50” trong thiết bị trao đổi nhiệt vỏ ống 
ngược chiều có bề mặt 6m”. Dùng nước để làm lạnh, có nhiệt độ ban đầu 18°C. Hiệ số 
truyền nhiệt trong thiết bị trao đổi nhiệt 200 kcal/m h"C. Hỏi cân phải cho vào thiết 
bị trao đổi nhiệt bao nhiêu mŠ nước trong 1 h? 


Dung dịch đạc nóng từ thiết bị cô đặc chảy ra có nhiệt độ 106° được đưa vào ] thiết 
bị truyền nhiệt vỏ - ống 1-1 để đun nóng dung dịch loãng đến 50° trước khi vào thiết 
bị cô đặc. Nhiệt độ dung dịch loãng lạnh trước khi vào thiết bị cô đặc là 15", Dung 
dịch đặc được làm nguội đến 60°. Xác định hiệu số nhiệt độ trung bình giữa 2 lưu 
chất đối với trường hợp xuôi chiều và ngược chiều? 


Trong kho thiết bị, có một thiết bị trao đổi nhiệt vỏ - ống gồm có 19 ống đồng thau 
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lã, 


l6. 


11. 


đường kính 18 x 2 mm, đài 1,2 m. Hỏi thiết bị đó có đủ bề mặt trao đổi nhiệt để làm 


ngưng tụ 350 kgíh hơi rượu êtylic, lấy hệ số truyền nhiệt bằng 600 keal/mỀh°C. Nhiệt 
độ ban đâu và ban cuối của nước là 1õ” và 35°. Ngưng tụ rượu tiến hành dưới áp suất 
thường. Rượu lẻng chảy ra ở nhiệt độ ngưng tụ? 


Một thiết bị trao đổi nhiệt vỏ - ống dặt trước thiết bị chuyển hóa trong nhà máy sản 


xuất axit sulfuric có mặt trao đổi nhiệt là 360m”. Khí được làm sạch tử lò đốt quặng 
đi vào khoảng không gian giứa các ống của thiết bị trao đổi nhiệt có nhiệt độ 300°, 
khi đi ra khỏi thiết bị trao đổi nhiệt có nhiệt độ 430°. Khí nóng từ thiết bị tiếp xúc 
đi vào trong các ống của thiết bị trao đổi nhiệt có nhiệt độ đầu 560°. Lưu lượng khi 
10 tấn/h, nhiệt dung riêng khí lấy trung bình 0,25 kcal/kg°C. Lượng nhiệt tổn thất qua 
vỏ thiết bị trao đổi nhiệt bằng 10% lượng nhiệt thu được do khí nóng tỏa ra. Xác định 
hệ số truyền nhiệt trong thiết bị trao đổi nhiệt? 


Xác định hệ số truyền nhiệt " thiết bị trao đổi nhiệt ống xoắn theo các dứ kiện 


sau: bề mặt trao đổi nhiệt 48m”, trong thùng chứa có 85,ð tấn nước cần đun nóng từ 
T7° đến 95 °, đun nóng bằng hơi nước bão hòa dưới áp suất dư là 0,23 at. Thời gian 
đun là 3 h. 


Một cái tháp để tỉnh luyện không khí lỏng, được bọc một lớp cách nhiệt bằng bông xỉ 
đầy 250 mm. Nhiệt độ của chất lỏng trong tháp (— 190°), nhiệt độ của không khí xung 
quanh ở trong phòng 20°. Hỏi lượng nhiệt từ không khí xung quanh truyền vào tháp 


qua 1mẺ bề mặt là bao nhiêu, nếu ta bỏ qua nhiệt trở cấp nhiệt từ phía chất lỏng và 
không khí. 


Hệ số truyền nhiệt sẽ thay đổi như thế nào, nếu như ta thay ống thép đường kính 
38 x 2,5 mm bằng ống đồng cũng có kích thước như vậy: 


a) Trong thiết bị sưởi bằng hơi đối với không khí, trong đó: 
#khongkhi = 35 kcal/ m°h°C 
= 1000 keal / mh°C 
b) Trong thiết bị cô đặc, trong đó: 
2aungajcnsai = 2000 kcal/ m”h°C 
Øgøi đốc = 10000 kcal / mÊh°*C 
Không tính đến lớp cáu ở bê mặt? 
Trị số của hệ số truyền nhiệt sẽ thay đổi như thế nào trong thiết bị trao đổi nhiệt xếp 
đầy ống thép đầy 3 mm, nếu trên bè mặt ống phủ 1 lớp nước đây 2 mm. 
a) Trong thiết bị làm lạnh khí bằng nước: 
đt ¡¡ = 50 kcal / h”C 


ước = 200 kecal  h”C 
b) Trong thiết bị cô đặc: 
= 2400 keal / m”h°C 


“Qung địch sôi 
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18. 


20. 


21. 


22. 


23. 


24. 


25. 


26. 


hơi đấy = 10000 keal / mÊh°C 


Hỏi đại lượng hệ số truyền nhiệt cực đại trong thiết bị ngưng tụ NHạ gồm những ốn| 
thép đường kính 32 x 2,ð mm là bao nhiêu, nếu như bỏ qua nhiệt trở của màng amonia 
và nước, và nếu trên bề mặt ống có lớp rỉ, bọt và màng đầu? Nhiệt trở lớp cáu - xen 
phụ lục. | 
Hỏi nhiệt tải riêng lớn nhất của thiết bị bốc hơi tôluen đạt được là bao nhiêu, nếu nhị 
ống thép của thiết bị bốc hơi dày 3 ram kể cả 9 lớp rỉ và cáu, và nếu như chỉ tín! 
nhiệt trở của thành ống thép và lớp rỉ. Thiết bị bốc hơi được đun nóng bằng hơi bãi 
hòa (p = 2 at). Tôluen sôi dưới áp suất thường. 

Xác định chiều dài cần thiết của thiết bị trao đổi nhiệt ngược chiều “ống trong ống" 
để làm lạnh 0,85m ”/h sulfua cacbon từ nhiệt độ sôi đưới áp suất thường đến 22°. Nước 
làm lạnh được đun nóng từ 14° đến 2ð° sunssebea= 230kcal/ m”h°0 


“nước = 620kcal/m°h°C. Đường kính trong của ống thép của thiết bị trao đổi nhiệt T§ 
mm; dày 2,5 mm. Tính cả rỉ ở 2 phía. Đồng thời xác định cả lưu lượng nước? 

Tính trị số của chuẩn số Prandtl ở áp suất thường: = 
a) Đối với ammoniac ở 20° 
b) Đối với khí cacbônic ở 0° và 200° 

Xác định hệ số cấp nhiệt của anilin chảy vào thiết bị trao đổi nhiệt vỏ - ống nằm 
ngang, đường kính ống 24 x 2,ð với tốc độ 0,2 m/s. Nhiệt độ trung bình của anilih 
40”. Nhiệt độ trung bình của thành ống 28°. 

Mêtan dưới áp suất 5 at chảy vào khoảng giứa các ống đặt song song của thiết bị trag 
đổi nhiệt kiểu vỏ - ống 1-1, với tốc độ 4,6 m/s. Nhiệt độ metan đi vào thiết bị trao đổi 
nhiệt 120°, đi ra 30°. Thiết bị trao đổi nhiệt gồm có 37 ống thép đường kính 18x29 
ram. Đường kính trong của thiết bị 190 mm. Xác định hệ số cấp nhiệt? (Nước đi phía 
trong các ống và có nhiệt độ ban đầu là 15°C). 

Xác định hệ số cấp nhiệt của axit suyn-phua-ric 98% chảy qua khoảng không gian của 
thiết bị trao đổi nhiệt “ống trong ống” với tốc độ 0,7 m/s. Nhiệt độ trung bình của 
axit 70”. Nhiệt độ trung bình của thành ống 60°. Đường kính ống ngoài của thiết bị 
trao đổi nhiệt 54 x 4,5 mm, đường kính ống trong 26 x 3 mm? 

Có 3700 kg/h rượu mêtylic được đun nóng từ 10° đến ð0” chảy vào các ống của thiết 
bị trao đổi nhiệt vỏ ống 1-1 có đường kính ống 16 x 2 mm. Số ống là 19. Xác định hệ 
số cấp nhiệt nếu như lấy nhiệt độ của thành tường là 60°? 

Không khí dưới áp suất thường được đun nóng từ 0° đến 120° trong thiết bị đun nóng 
bằng hơi nước bão hòa ở áp suất 5 ata, xếp đầy ống có đường kinh 26 x 3 mm. So sánh 
hệ số truyền nhiệt đối với hai trường hợp sau: : 


1) Không khí đi trong ống Ề > s| còn hơi nước ngưng tụ ở khoảng giữa các ống (hình 
d ; 
3-20a) 


2) Không khí đi vào khoảng giữa các ống có gắn các tấm chắn ngang, còn hơi được 


ngưng tụ ở trong ống (hình 3-20b) 
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29. 


30. 


-81 


32. 


33. 


34. 


Trong cả 2 trường hợp ta lấy: tốc độ không 
khí 10m/s; #pø¡asv = 100 kcal/ mFh°C, ống 
được phân bố ở đỉnh tam giác đều, bước 
ống 35 mm? 

Xác định hệ số cấp nhiệt của êtylen, nó 
được làm lạnh dưới áp lực 2 ata từ 80° đến 
30°, trong khoảng giữa các ống của thiết 
bị trao đổi nhiệt kiểu vỏ ống 1-1 có tấm 
chắn ngang. Đường kính ống 32 x 3 mm, 
ống được phân bố ở đỉnh tam giác đều có 
cạnh là 45 mm. Tốc độ êtylen (trong tiết 
điện hẹp của chùm ống) 7,5 mịs”. 

Trong một thiết bị trao đổi nhiệt có 2 dòng 
lưu chất chảy rối (Re > 10000) trao đổi 
nhiệt với nhau, dòng thứ nhất có 






Không khí  Chấtlỏngngưngtụ 


4 Hình 3- ẳ rể 
ơ; = 200 keal/ mÊh°C, còn dòng thứ hai có WGG20010100155 204024622 


œa = 350 kcal / m”h°C. Hôi hệ số truyền nhiệt sẽ tăng lên bao nhiêu lần, nếu tốc độ của 


dòng thứ nhất tăng lên 2 Íần, còn tốc độ của dòng thứ hai tăng lên 3 Ïan (ở điều kiện 
khác đều như nhau)? Bỏ qua nhiệt trở của tường. 


Xác định hệ số truyền nhiệt ở trong thiết bị sưởi gồm những ống có gân, có d = 57 
mm, D = 120 mm, t = 13 mm (xem hình 3-4). Không khí khí quyển được đun nóng 
ở trong phòng sôi từ 10° đến 80° bằng hơi nước bão hòa và hơi ngưng tụ bên trong 
ống. Tốc độ không khí ở trong tiết điện tự do bé nhất là 8 m/s. Ống xếp thẳng hàng. 


Một thiết bị trao đổi nhiệt kiểu vỏ - ống thẳng đứng gồm có 91 ống đường kính 
57x 3 mm, cao 4 m: Bề mặt trong của ống có một màng nước chảy với lưu lượng 
52 mŠ/h và nước được đun nóng từ 18° đến 25°, nhiệt độ trung bình bề mặt trong 
của ống 26°. Xác định hệ số cấp nhiệt của nước? 


Dọc theo tường thẳng đứng của một thiết bị làm lạnh, có một màng axit - suÌfua - ric 
60% chảy với lưu lượng là 2,1 lít/s trên 1 m chiều rộng của tường. Chiều cao thiết bị 
làm lạnh 5 m. Nhiệt độ trung bình của bề mặt tường 24°, nhiệt độ trung bình của axit 
50°. Tính hệ số cấp nhiệt của axit, nếu hệ số dẫn nhiệt của nó là 0,37 keal/mh°C. 


Tô-lu-en được làm lạnh từ 90° đến 35” ở điều kiện chảy tự do trên mặt ngoài của ống. 
Đường kính ngoài của ống làm lạnh 76 mm. Xác định hệ số cấp nhiệt, nếu như nhiệt 
độ bê mặt ngoài của ống ta lấy bằng 26”? 

Tính hệ số cấp nhiệt của dung dịch clorua canxi 30% sôi ở áp suất thường, trong thể 
tích lớn. Hiệu số nhiệt độ của bè mặt đun nóng và dung dịch sôi là 9°? 

Xác định hệ số cấp nhiệt của hơi rượu êtylic bão hòa được ngưng tụ ở áp suất thường 
trong 2 trường hợp: 


a) Sự ngưng tụ xảy ra trên bè mặt ngoài của ống nằm ngang đường kính 50 x 3 mm. 
b) Rượu được ngưng tụ trên bề mặt trong của ống thẳng đứng cao 1,5 m. Nhiệt độ bè 


mặt của tường trong cả 2 trường hợp là 48°C? 
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35. 


36. 


3:7. 


38. 


39. 


40. 
41. 


42. 


Xác định hệ số truyền nhiệt của hơi têtracloruacacbon bão hòa trong thiết bị n 
loại vỏ-ống thẳng đứng gồm nhứng ống thép có đường kính 26 x 3 mm, cao 

Têtraclorua cacbon được ngưng tụ dưới áp suất thường ở trong khoảng giửa các 
Nước làm lạnh chảy trong ống ở điều kiện chảy tự do, nhiệt độ trung bình ] 
22”. Nhiệt trở của tường và lớp cáu của nó lấy bằng Sr„ = 0,000875m2h.°C/keal, 


Một thiết bị trao đổi nhiệt kiểu vỏ ống, gồm có 19 ống đường kính 16 x 3 mm, 
chảy trong ống với tốc độ 0,7 m/s và nó được đun nóng từ 12° đến 80°. Xác đị 
số cấp nhiệt đối với nước, nếu như nhiệt độ của bê mặt tường tiếp xúc với nưi 
90”. 

Có 1,õ tấn/h tô-lu-en chảy trong ống xoắn và được làm lạnh từ 90 đến 30”. Sự l8 
lạnh (ngược chiều) bằng nước và nước được đun nóng từ 1õ° đến 40°. Ống xoắn h8 
bằng thép có đường kính ð7 x 3,õ mm. znwøc = 500 keal/ mỀh°C. Đường kính vòng 
0,4 m. Xác định chiều dài ðng xoắn cân thiết và lựu lượng nước. Nhiệt trở của t 
và lớp cáu của nó lấy bằng 0,008 m°h°*C/kcal. ` 

Trong một thiết bị vỏ ống để sưởi không khí bằng hơi nước người ta đun nóng 83fÏ 
mỄ⁄h không khí ở áp suất thường từ 2° đến 90°, Thiết bị sưởi xếp 151 ống bằng 
đường kính 38 x 3 mm, bước ống t = 60 ram. Không khí đi trong ống, còn hơi n 
đi vào khoảng giữa các ống. Áp suất hơi nước 2 at. Xác định chiều dài cần thiết 
ống và lượng nước nếu như độ ẩm của nó là 6%. Độ ẩm ban đầu của không khí 
85%, ban cuối là 75%, 


Hỏi đại lượng hệ số truyền nhiệt của thiết bị trao đổi nhiệt sẽ là bao nhiêu, theo cá 
điều kiện sau: ' 

a) Không khí ở áp suất thường được hút vào các ống bằng quạt và được đun nóng bằn: 
hơi nước ngưng tụ trong khoảng giứa các ống trong điều kiện chuyển động tự do, 

b) Không khí ở áp suất thường đi vào khoảng giữa các ống có tấm chắn ngang, đượ 
đun nóng bằng khí lò đi trong ống; tốc độ của hai thứ khí là 8m/s. 

©) Dung dịch loãng (đứng yên) được đun nóng trong thùng có ống xoắn bằng hơi nóng 

Hãy tính nhiệt trở của lớp cáu ở tường trong bài tập kiểm tra 29 và 38. 

Người ta cho một lượng G, kg/h chất lỏng chảy vào khoảng trống giữa các ống củ: 

thiết bị trao đổi nhiệt kiểu vỗ ống, độ nhớt của chất lỏng ở nhiệt độ trung bình cử 

nó là #, cp. Để cho hệ số cấp nhiệt đạt được cao, thì chuẩn số Re phải không được bị 

hơn 10000. Tìm công thức tính số ống cực đại (ống có đường kính trong là d, mm bị 

đày ở mm, bước ống t mm) ở trong thiết bị trao đổi nhiệt loại vỏ ống 1-1? 

Cần làm bay hơi 1600 kg/h chất lỏng, sôi ở t° = 137° và chảy vào trong thiết bị bốc 

hơi ở nhiệt độ này. Nhiệt hóa hơi của chất lỏng r = 90 kcal kg. Hơi đốt là hơi “nước. 


Xác định lượng hơi đốt tiêu hao nếu hơi nước là hơi: 
a) Bão hòa khô, p = 4 at 

b) Quá nhiệt đến 250”, p = 4 at 

©) Quá nhiệt đến 250°, P=3at 


Biểu điển quá trình biến thiên trạng thái của hơi đốt trên đồ thị T-S. 
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44. 


đã. 


46. 


41. 


Trong 1 máy sấy, dọc theo bức tường phẳng dài 6m, người ta cho không khí nóng áp 
suất thường đi vào với tốc độ 2,5 m/s, có nhiệt độ trung bình 85”. Tường thép của máy 
sấy dày 5 mm, bên ngoài bọc lớp cách nhiệt dày 30 mm. Hệ số dẫn nhiệt của lớp cách 
nhiệt là 0,08 kcal/mh°Œ. Nhiệt độ của không khí trong phòng 18”. Xác định lượng nhiệt 
tổn thất trong 1 h qua 1m” bề mặt của tường máy sấy bằng đối lưu và bức xạ, cũng 
như hệ số truyền nhiệt qua tường? 

Trên thành thẳng đứng của thiết bị cô đặc được bọc một lớp cách nhiệt dày 45 mm 
(2 = 0,1 kcal/ mh°C). Nhiệt độ sôi của dung dịch 120”, nhiệt độ không khí trong phòng 
20°. Xác định nhiệt tổn thất bằng bức xạ và đối lưu qua 1m2 trong 1 h, ta lấy nhiệt 
độ bè mặt tường tiếp xúc với dung dịch sôi, bằng nhiệt độ sôi của dung dịch. 

Người ta cho hơi nước bão hòa dưới áp suất 4 ata đi vào ống dẫn hơi nằm ngang đường 
kính 51 x 2,5 mm, dài 50 m. Xác định lượng nước ngưng tụ tạo thành trong Ì ngày 
đêm, trong ống dẫn không bọc lớp cách nhiệt. Nhiệt độ không khí trong xưởng 15°C? 
Hỏi lượng nhiệt tổn thất sẽ giảm đi bao nhiêu phần trăm nếu ống dẫn hơi của bài tập 
trên được bọc một lớp chất cách nhiệt dày 40 mm, độ dẫn nhiệt của vật liệu cách ' 
nhiệt là 0,08 kcal/h°C. 


Một thiết bị có 1 lớp gạch sa-mốt ngăn cách dày 125 mm (lambda = 0,5 kcal / mh°C), 
kế đó là lớp amiăng ngăn cách (Â = 0,1 kcal/mh°C). Nhiệt độ của bê mặt ngoài thiết 
bị 500°. Tìm chiều dày cần thiết của lớp amiăng ngăn cách để cho nhiệt độ mặt ngoài 
của nó không quá 5ð0°, khi nhiệt độ của không khí trong xưởng 25° (xét cho trường 
hợp thành thiết bị dạng phẳng và dạng ống).. 


NHỮNG VÍ DỤ TÍNH TOÁN VỀ THIẾT BỊ TRAO ĐỔI NHIỆT 


Ví dụ I: Tính lượng phụ tải nhiệt riêng qg truyền đi trong thiết bị trao đổi nhiệt vỏ-ống 


1-1 để làm lạnh G„ = 5 tấn/h ête-êtylic từ tạ = 30° đến t„ = 5°. Êtylic được làm lạnh bằng 
nước muối từ hệ thống thiết bị làm lạnh đi vào có nhiệt độ ty = (— 17)°. Nước muối chứa 


20% clorua natri. Theo sơ đồ kỹ thuật thì ête và nước muối được dùng bơm đẩy ởi. 


Giải: 
1- Điều kiện nhiệt độ của quá trình: 
-Ổ Chọn sơ đồ ngược chiều. 


- Chọn nhiệt độ ban cuối của muối t, = 9°. Hiệu số nhiệt độ trung bình khi ngược chiều: 





ối 
9" *” (179 
Ata = 21° Ati = 22” 
+. Atj _ 22 16. knc cà ¬— 
Ty số = ““ = 1,05 < 2, do đó có thể xác định hiệu số nhiệt độ theo trung bình số học: 
Atz 21 
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- At, = 2L? = 21a" 


Nhiệt độ trung bình của êtylic: 


tạ = 392 5 ~ 17,ø° 
2 


Nhiệt độ trung bình của nước muối: 


9+(—-17) _ 


SỈ .SE. lŠ 
2 


tmuối = 


2. Nhiệt tải. 

- Q= G,œ(tạ — tạ) = 5000. 0,514(30 — 5) = 64000 keal/h 
Trong đó: c„ = 0,514 kcal/ kg”C - nhiệt dung riêng trung bình của ête. 
- Lưu lượng nuóc muối cần thiết: 


Guu=—T3 — =_— 64000 __ _ soookg/h 


Cmuøátc — ta) 0,8139 — (— 17] 
Trong đó: cmuai = 0,813 kcal/kg°C - nhiệt dung riêng trung bình của dung dịch clonf 
natri 20%. 
3- Chọn cấu tạo 


Nếu như cả hai chất tải nhiệt đều dùng bơm để bơm đi, thì tổn thất áp suất khi đi q 
thiết bị trao đổi nhiệt ta không tính được trị số đó là bao nhiêu. Ta cho nước muối chuyểệ 
động trong ống với chế độ chảy rối và để sơ bộ tính toán, ta lấy Re z 10.000 


e Từ biểu thức: 


G G 
=®#- vào =———__ tưeRe=— h ———— zmiợt 
3600. 0,785. đẺ. no ` 3600. 0,785.n.d.,.g 
Xác định khoảng tích số (n.d): 
G 
nả h - 3000 = 0,0328. 


TS —-. - -.ă====.. 
3600. 0,785. [R 
Le]#epế 3600. 0,785. 10. 2 Ẻ.. 9,81 


Trong đó “#musi = 3,23 cp - độ nhớt của nước muối. 

. Đến đây ta thấy có thể có 2 phương án chọn kết cấu thiết bị như sau: 

- Nếu chọn n = 1 thì d< 0/0328" 

Có thể chọn ống d32 x 2"" (đường kính trong 0,028 m). 

- Nếu chọn n = 2 thì d < 0,016” 

Có thể chọn ống d16 x 2°“ (đường kính trong 0,012m). 

„ Đối với trường hợp chọn n = 1 thì ta có loại thiết bị “ống lông ống”. Loại chuẩn 
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thường dùng ống trong d38 x 2""" ống ngoài d76 
này. Tuy nhiên như vậy ta sẽ có số Re < 10, 


Ta thử tính tiếp cho trường hợ 
không gian giửa 2 ống). 


x3"" Như vậy ta phải chọn loại chuẩn 


p này (cho nước muối đi trong ống nhỏ, còn ête đi ở 


4- Xác định hệ số cấp nhiệt từ ête đến thành ống (ête đi ngoài ống) 


Tiết diện sống (thực) của đòng: 


S = 0,785(DỶ — d”) = 0,785(0,072 — 0,038?) = 0,00271 m2 





Tốc độ ête: 
CƯỚC 5000 
360œS 3600. 716. 0,00271 


= 0,715m/s 


Trong đó ø = 716 kg/ mŸ - khối lượng riêng của ête-êtylic. 
Đường kính tương đương đối với khoảng giữa hai ống: 


_ đạ =D—d=0,07— 0,038= 0,032m 
Chuẩn số Re đối với ête ở t„ = 17,5" là: 


Re = 242 _ 0,715.0,032. 716 

“ 0,249 

l2 | 
Trong đó:  = 0,249 cp - độ nhớt của ête-êty] 
Chuẩn số Pr đối với ête ở tạ = 17,5" 


Pr= 3600xug -_ 3600. 


0,514. 0,249. 9 
0,115. 9810 

Trong đó Â = 0,115 kcal/ mh°C - hệ số dẫn nhi 
công thức (3.27) cho an = 1. 


0,25 
Pr 


Nu = 0,021 ReÖ8pr0.43 
- Pư„ 
| 0,25 


Từ đó, ta có hệ số cấp nhiệt của ête: 


+r 
Pryự 


= 9.11ỗo 021. 659od8 4043. 
0,032 


ø„ = -Ä_0,021Ref:8pr0.43 
đ 


3- Xác định hệ số cấp nhiệt từ thành ống đến nước 
Tốc độ nước muối: 
Gụ 


3600z 0,785d? 


3000 
3600. 1150. 0,7 


Œœ) = 
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0,25 
Đr = 980|.— 
PT 


= 65900 


ic ở 17,5”. 


LB1 


ệt của ête êtylic. Chuẩn số Nu tính theo 


Pr 


| 0,25 


= 0,705 m/s 
85. 0,034? 


Prự 


muối: 


Trong đó: ø = 11ð0 kg/ mỀ - khối lượng riêng của dung dịch clorua natri 20%. 
- Chuẩn số Re đối với nước muối ở t„uại = (— 4)°: 
Re = 232 _ 0,795. 0,031. 9810 
“E 3,23. 9,81 
Chuẩn số Pr đối với nước muối ở t„uz¡= (— 4)°: 


= 9600 < 10Ể. 


.nG —_ = 3600. 0,813. 3,23. 9,81 _ 20,7 


0,456. 9810 
Trong đó: Â = 0,456 kcal/ mh°C - độ dẫn nhiệt của dung dịch clorua natri 20%, 
Tra theo phụ lục khi Re = 9600, ta có: 


0,2ã 
Nu=31,8p043|_Pr 
li 


` 


Từ đó ta có hệ số cấp nhiệt đối với nước muối: 
0,25 
đ„og¡ = 231,8Pr043|_Pr. 
d Prự 
6- Nhiệt trở của thành ống và lớp cáu: 


Ỏ : 3 e 
SH Teu +” + =m— — + 0002, 1 „0 ,0o0aø1m hˆC 
Âw 5000 40 500 kcal 


Ở đây:  ó„ - chiầu dày thành ống, bằng 0,002 m; 
Äv - độ dẫn nhiệt của thép, bằng 40 kcal/mh°C; 





Tcau, - nhiệt trở của lớp cáu ở phía ête; 
Teáu, ~ nhiệt trở của lớp cáu ở phía muối; 
Theo phụ lục ta lấy: 


1 1 


SN se VÔ 1 


1 
Tcáu, 5000 Tcáu, 500 





7- Xác định nhiệt tải riêng: 


0,25 
Trong những công thức dùng để tính hệ số cấp nhiệt đều có tỷ số [=] tính đến 
Pre 


chiều của dòng nhiệt. 


Nhưng khi hiệu số nhiệt độ trung bình không lớn lắm thì ảnh hưởng của tỷ số 


0,25 
[=] cũng không lớn. 


Prụ 


Trong trường hợp đã cho để việc tính toán được đây đủ và tổng quát hơn ta tính cho 
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fä một loạt như sau: 


a) Xác định hệ số truyền nhiệt không tính đến ảnh hưởng của tỷ sở -PF_ 





PtÉy 
Ta thấy rằng tỷ số Su TH. 0,9> 0,5. Ta tiến hành tính như đối với tường phẳng 
dạ„ 38 
(tem công thức (3-11)] 
Kh——-——“=——-_-. 
+} Šy + ˆ— 200008: ——— m”h°C 
“ “muối 980 1570 


Nhiệt tải riêng (không tính NÀO 


Pry 


q = KAt,y = 475. 21,5 = 10200 keal 
m 


b) Xác định nhiệt tải riêng có tính đến ảnh hưởng của tỷ số -P”, Để việc tính toán 
Prvy 


được thuận tiện, ta lập bảng 3-8. Khi tính lần thứ nhất ta tìm được trị số của nhiệt tải 
riêng q và đại lượng e,. 


Hiệu số nhiệt độ giữa ête và thành ống, lúc này sẽ bằng: 


Do đó, nhiệt độ bè mặt ống tiếp xúc với ête: 
Ta tính trị số Pr„ đối với ête ở tự„ị = 7,1”: 


_ 360(„g _ 3600. 0,508. 0,276. 9,81 _ 


M2 5 0,117. 9810 Bói 
Ở đây: 
= 0,õ08 kcal/kg°C - nhiệt dung của ête; 
a= 0,508 cp - độ nhớt của ête; 
Â = 0,117 keal/mh°C - độ dẫn nhiệt của ête; 
Đối với ête: 
0,25 0,35 
=] = lại = 0,928*?5 ~ 0,98 
Pru 4,32 


- Tiếp tục tính toán, được số liệu trong bảng 3-8 
Đối với nước muối khi tự„¿ = 2,6”: 
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360Œxg _ _ 3600. 0,815. 2,43. 10 , 9,081 _ 14.7 
Si __— 0,476 
Ở đây: c = 0,815 kcal/kg°C - nhiệt dung của dung dịch clorua natri 20%; 


Prự = 


u = 2,43. 10” kg.s / m” - độ nhớt của nước muối; 
4 = 0,476 kcal /mh°C - độ dẫn nhiệt của nước muối; 
Bảng 3-8 






Nước muối chảy rối 


Thông ' 
số KHế [= | 
| Pưy [= 
0, ¬ 


| 1 z5 r,† |10,4 960 ¡ :0000 59900] SỐ. ¬. | 109 | | 1710] |11300| 


Đối với nước muối: 


0,25 0,25 
là - ga S 1LáIt25— ¡ng 





Ête chảy rối Nhiệt trở của 
thành Ni lớp 





Pry 14,7 


Bởi vì trong lần tính thứ nhất (bảng 3-8) giứa trị số q° và qP cách xa nhau, ta tiến 
hành tính lần thứ hai, xác định được: 


10300 + 10600 


qụ = 29299 + 10600 _ 1o¿g keal 
2 


mh 


So sánh nhiệt tải riêng của 2 trường hợp có tính và không tính đến tỷ số _s ta có 
Pry 
thể kết luận rằng, trong điều kiện ví dụ của chúng ta sai số khi tính q mà không tính đến 
tỷ số này là: 
10450 — 10200 
10450 
Sai số tìm được này nằm trong giới hạn tính toán kỹ thuật thông thường. 


. 100 = 2,5% 


8. Bề mặt trao đổi nhiệt cần thiết: 
Q 64000 9 


Ta lấy an toàn lên F = 7,4mˆ (dự trữ 20%). Tổng số chiều dài ống có đường kính 
38 x 2mm. 
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Thiết bị làm lạnh “ống trong ống” gồm có 14 dãy, mỗi dảy dài 5 m. 

Vị dụ II: Tính thiết bị trao đổi nhiệt loại vỏ ống 1-1 để làm lạnh 350m” /h khí nhiệt 
phân tử 30 đến 0°. 

Thành phân khí nhiệt phân: 


mỶ/h % thể tích 
Hạ 81,5 23,3 
CHạ 150,4 42.9 
CạH¿ 89,1 25,5 
CạHạ 29,0 8.3 
Cộng: 350,0 100,0 


Áp suất của khí nhiệt phân 6 ata. Chất làm lạnh cúng là khí đó ở áp suất đó, nhưng 
có nhiệt độ biến thiên từ (— 30)°C đến (+ 20)°C 
Giải: 
1. Điều kiện nhiệt độ của quá trình: 
Sơ đồ nhiệt độ đối với trường hợp ngược chiều: 


30" ~ 0° 
20° - ~ú0' 
Ats = 10° At, = 30" 


Hiệu số nhiệt độ trung bình: 


Nhiệt độ trung bình của khí nhiệt phân nóng: 
30+ 0 5 
trọ nóng ————— = + lỗ 
2 : 
Nhiệt độ trung bình của khí nhiệt phân lạnh: 
tranh = lỗ — 18,2 = (— 3,2)° 
2. Nhiệt tải riêng: 


Tính lượng nhiệt thoát ra khi làm lạnh khí nhiệt phân từ 30° đến O°C theo từng cấu 
tử. Khối lượng riêng của khí trong điều kiện tiêu chuẩn (ở 0°C và 760 mamHg), lấy theo 


bảng 4, có: 


Đ:::x:‹ 0,0898 kg/m” 
CH...... 0,717 
CN... 1,26 
H...... 1,91 
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- Lưu lượng khí là G: 


Hạ: 81,5 .. 0,00898 = 7,3 kg/h 
CHạ: 150,4. 0,717 = 108, 0 kg/h 
C;Ha: 89. 1,26 = 112,0 kg/h 
C2Hạ: 29,0. 1,91 = B5,5 kg/h 
Tổng cộng: Gm = 282,8 kg/h 


- Làm lạnh hydrô: 
qH, = GH Ca — t.) = 7,3. 3,4(30 — O) = 746kcal/h 
Trong đó: Gn. - lượng hydrô bằng 7,3 kg/h; 
CrH, - nhiệt dung riêng của hydrô ở 15ð°, 3,4kcal/ kg°C; 
tạ - nhiệt đệ ban đầu của hỗn hợp, 30°; s 
t. - nhiệt độ ban cuối của hỗn hợp, O°; 
- Làm lạnh mêtan: -._ - 
qcH, = 108. 0,527(30 — O0) = 1700 kcal/h 


Ở đây: 0,B27 - nhiệt dung riêng của mêtan ở 15°, kcal/kg°C 
- Làm lạnh êtylen: 
Qc„H, = 112. 0,3617 (30 - 0) = 1220 kcal/h 


Ở đây: 0,3617 - nhiệt dung riêng êtylen ở 15°, kcal/kg°C 
- Làm lạnh prô-py-len: 
QqC,Hạ = 55,5. 0,361 (30 - 0) = 600 kcal/h 


Ở đây, nhiệt dung của prô-py-len là: 


cp = 15,5 — (16,42 — 15,68). LỠ = 15,2 kcal/kg . phân tử. °C 
25 


= 15:2 — 0,361kcal / kg"C 


42,1 
Tổng số nhiệt lượng truyền đi trong thiết bị trao đổi nhiệt là: 


Q =dqw, + qcH, + dc, + dc„w, = 746 + 1700 + 1220 + 600 = 4266keal 
h., 


3. Xác định các hằng số vật lý của hỗn hợp: 


se Khối lượng riêng của hỗn hợp trong điều kiện tiêu chuẩn là: 


Xu. = = 0,808kg/ mỔ 


Khối lượng riêng của hỗn hợp ở t° = 15° và p = 6 ata: 


166 


Yụụ = 0,8086 - 2Ö = 4,6kg / m” 
1.288 


* Xác định độ nhớt của hỗn hợp: 
Không tính đến ảnh hưởng của áp suất, vì không đáng kể (ví dụ, khí biến đổi áp suất 
từ 1 đến 20 at, thì độ nhớt của không khí chỉ tăng lên là 25). _ 


Vậy độ nhớt của hỗn hợp là: 
"có mụị. Y MT + uạmaVM;Tk, + uạmaVMTk, + uạm;VMJT¿ 
hh ————— `  ——- T— 
m¡VMIT + m„VM;T, + mạY MT + muVM, Ty, 
z m„:;V MT 
3m, MTV, 
Ở đây: „ 
„;.10! - hệ số độ nhớt động lực ở 15, cp (đối với hydro thì ø¡ = 87, đối với mêtan 
#ạ= 106, đối với êtylen a = 99, đối với prô-py-len ¿ = 82) 
mạ, mạ, mạ, mạ - thành phần thể tích của các cấu tử; 
M\ạ, Mạ, Mạ, M¿ - trọng lượng phân tử của các cấu tử; 
Tụ, Tụ, TK; TH - nhiệt độ tới hạn 
Sau khi thay thế ta được bảng sau: 


Phân tử | Nhiệt độ | Hệ số độ nhớt „¡. 10% | Hệ số dẫn 
lượng M; i 





® Ta tính hệ số độ nhớt của hỗn hợp #y như sau: 


mạn = 1074, (87: 0,2332V2.85 + 106. 0,4293V16. 191 + 99. 0,255 V28. 283 + 820,083 V42: 
0,2333V2.35 + 0,4293V16. 191 + 0,255°V28. 283 + 0,083”V42. 364 


= 0.1414 _ o 00988 cp 
14,311 
e Hệ số dẫn nhiệt của hốn hợp Âụ„ cũng tính theo công thức thực nghiệm gân đúng 


như sau: 
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Ảnh = T1 Ì (x; - tỷ lệ phần mol) 


Thay số vào ta có: 


Ạ.. _ 0,233. 0,1628)V2 + 0,429. 0,03023VT6 + 0,254. 0,01633V28 + 0,084. 0,088 
hh ” 


0,2337V2 + 0,4293V16 + 0,2543V28 + 0,084. 342 


= 0.09732— 0,03994w /m.°C = 0,0343 kcal/m.h độ. 
2,43659 


- Xác định nhiệt dung riêng của hỗn hợp: Ta có thể không tính đến ảnh hưởng của á 
suất vi nhiệt dung riêng của các khí ở 1 ata và 6 ata chỉ khác nhau 1%. l 


- Nhiệt dung riêng ở 15°C của hỗn hợp: 


— ~- 7,38. 3,4 + 108. 0,527 + 112. 0,3617+ 55,5. 0,361 
= :Ẻc CVC T (VC, V,O2/ 7 (1¿/.U,J01/ 4 O0,O.0,56] 
282,8 
Trong đó nhiệt dung riêng của cấu tử ¡ ở 15°C và — 3,2°C được cho ở bảng sau: 


Hạ 


= 0,ð03 kcal / kg.°C 






- Nhiệt dung riêng ở — 3,2°C là: 


C = 7,3. 3,39 + 108.0,517+ 112.0,346+ 55,5. 0,347 
Hn 282,8 
+ Khối lượng riêng của hỗn hợp ở nhiệt độ trung bình 15°C: 


= 0,4900 keal/kg.độ 


Ểnh _ 282,8 
Vụ, 350 


- Khối lượng riêng của hỗn hợp đó ở nhiệt độ trung bình (— 3,2°C) 


Phh = 0,808 kg / mỸ 


T 
P(Ð = Øsq„r, : —Ẻ . P = 0,808. 2Š = 0,862 —_ 
l T7 270 kg. °C 


Cuối cùng ta lập bảng các thông số vật lý của hỗn hợp: 
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0,0343 
0,503 
0,808 
0.00988 
0,522 









Đơn vị do 











kcal/m.h.°C 
kcal/kg.°C 









kgqí m° 
cọ 








- Khối \ương riêng của hỗn họp ö điều kiện áp suất 6G ata và — 3”C là: 


1, 
P(p,) T1. °S= 0,80a. Š - 273 ~ 4,9 kg / mŠ. 


Pe.T 1.270 - 





4. Xác định hệ số cấp nhiệt bên trong ống: 
Cho khí lạnh đi trong ống với lưu lượng là 282,8 XẾ và khí nóng đi ngoài ống; để tăng 
h 


độ truyền nhiệt bên ngoài ống người ta làm thêm những tấm ngăn 
. Giả thiết là bên trong ống đạt tới trị số Re = 30.000 
. Đường kính ống là 25 x 2 mm. Xác định số ống cần thiết. 
Từ biểu thức: 
Re = 2d ~ 22, tực œ = _R®:“'Š_, m/s 
k ug d.o.9810 
Mặt khác ta tính được trị số œ: 


G : u 
b2 ———=—= Ti 


3600. 0,785. dˆno 9810 


và xác định n: 


: kg.s/m2 


Gụ G¡,. 9810 


nz = 


3600. 0,785.pd2.„  3600.0,785d Eez.g 








Trong trường hợp của chúng ta thì ¿ = 98,8. 10 ^“cp 


d= 0,021m 
Vậy: be 282,8. 9810 
3600. 0,785. 30000. 0,00988. 9,81. 0,021 


Chọn n = 13 ống (theo tài liệu hướng dẫn thiết kế về thiết bị trao đổi nhiệt loại vỏ 
ống, Bảng 35, thiết bị có D = 150 mm (vỏ). 


Khi n = 13 thì tốc độ trong ống là: 


= 16 ống. 


nụ -____ 23328 =356m/s 


360QœSr+p 3600. 4,9. 0,785. 0,021. 13 
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Ở đây: SŠrp - diện tích tiết diện ngang của ống, m^ 


Chuẩn số Re thực tế: 


Re = @đ2 _ 3,56. 0,021. 4,9. 9810 
„N 0,00988. 9,81 


Hệ số cấp nhiệt bên trong ống khi #¡ = 1 là: 


= 37077 


Nu = 0,021Re”'ŠPr®“3 = 0,021. 370728. 0,s22943— 71 g 


= Nu _ 71,8.0,0343 _ ¡y„~ kcal 


#n 
bị 0,021 mÊh°C 


s- Xác định hệ số cấp nhiệt cho bên ngoài ống. 

Chọn thiết bị truyên nhiệt có tấm chắn bên 
ngoài ống. Khoảng cách giữa các tấm chắn là 
l = 200 mm. Diện tích tiết diện của mặt cắt 
ngang qua 2 tấm chắn kê nhau, tính theo đường 
kính của vô thiết bị (Hình 3-2]). 

Số ống nằm chỗ tấm ngăn bị cắt là n' = 3 


= 0,2(0,15 — 3. 0,025 = 0,015mˆ2 


- Tốc độ của khí đi ngoài ống, tính theo 
đường kính của vỏ thiết bị: 





œU 


G 
h 282,8 =1,om 
360QœS„+~  3600.4,9.0,015 s 


Hình 3-21 (cho 0í dụ TT) 


Chuẩn số Re: 
Re =#-đ.2 _ 1,07, 0,025. 4,9.9810_ 1a 
“g8 0,00988. 9,81 
Hệ số cấp nhiệt: 
Nu = 0,6. 0,41Re`'°Pr””” = 0,6. 0,41. 13262:5.0,øa220:33— sọ 


a„y = NuÀ _ 59 0/0343 _ 21 e2] /m2h°C 


d 0,025 


6- Hệ số truyền nhiệt: 











K= h 1 = 1 — =45,6_ keal_ 
- 2y« 
Sa Ế + Đau +. A5... .nn CỔ m“h”C 
# ống “ng 117 40 2000 S1 


Trong đó: Ôzng - chiều dày thành ống, bằng 0,002 m; 
Âøng- độ dẫn nhiệt của thép, bằng 40 kecal/mh°C; 


Fcaáu - nhiệt cần cả hai bên thành ống; 
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1 


Teráu 





= 2000 (phụ lục) 
7- Bề mặt trao đổi nhiệt cần thiết là: 


KAty 45,6. 15,2 
(hệ số dự trử Ø = 1,25) 

Chọn 2 thiết bị trao đổi nhiệt mỗi cái 4 mỂ, bố trí làm việc nối tiếp nhau. 

- Đặc tính của thiết bị trao đổi nhiệt: bề mặt trao đổi nhiệt 4 mÃ, đường kính vỏ thiếu 
bị là 200 mm, chiều dài ống là 4 m, đường kính ống 2ð mm, bước ống 35 mm, điêu kiện 
áp suất 6 kg/cm”, Tổng số bè mặt cần thiết là 8 mổ”. 

Ví dụ HI: Căn làm lạnh 1240 mỶ/h khí nitơ (tính theo điều kiện tiêu chuẩn) áp suất 
là 0,5 ati, làm lạnh từ 76° đến 31°. Nước làm 
lạnh có nhiệt độ là 16”. Xác định kích thước 
chủ yếu của thiết bị trao đổi nhiệt loại vỏ ống. 

Giải 
Khi tính toán cân chú ý đến phương pháp 


làm sạch thiết bị trao đổi nhiệt bởi vì trên bè 
mặt ống về phía nước được đun nóng có thể 


bị đóng cáu mà lớp cáu này làm giảm hệ sế 28 F 
truyền nhiệt rất nhiều. Vì nguyên nhân đó mà bạc "g eo 
trong thiết bị trao đổi nhiệt loại vỏ ống thì 5 ;ạm 
cần phải cho nước vào bên trong ống để dễ ø 2m 
dàng rửa sạch, còn bên ngoài ống thực tế thì x4 18 
rất khó làm sạch. LIỂP n4 

Hệ số truyền nhiệt trong thiết bị trao đổi 4200 q› 
nhiệt giữa khí và lỏng chủ yếu là phụ thuộc p4 





vào trị số của hệ số cấp nhiệt đối với khí. Để 
tăng cường quá trình cấp nhiệt về phía khí thì ?1»z+23 43323 
tốt nhất là làm thêm những tấm chắn bên ` 
ngoài ống. Trong phép tính này có thể thực 

hiện được như là đối với trường hợp chảy 

ngang ống khi góc tới 90° thì thêm vào hệ số THN SE. (No: 0ý vi .EHD 
điều chỉnh 0,5. 


1- Điều kiện nhiệt độ của quá trình: 


Giả thiết là nước trong thiết bị trao đổi nhiệt được dun nóng đến 26°. Sơ đồ nhiệt độ 
của quá trinh là: 


ni tơ 

76° — 31" 
nước 

26" = 16” 


Ati=50° — Ats= 15° 
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Hiệu số nhiệt độ trung bình là: — Aty= S0 =l5~ 2g 0Q 


Nhiệt độ trung bình của nước là: tụo= “2> 16 ~ 2Ị‹ 


Nhiệt độ trung bình của nitơ là: EN„ 21 + 29,5 = 50,5" 

2- Nhiệt tải. 

Lượng nhiệt trong thiết bị truyền từ nitơ đến nước là: 

Q = 1240. 1,25. 0,25(76 - 31) = 17.437 kcal/h 

Trong đó: 1,25 - khối lượng riêng của nitơ ở 0° và 760 mmHg tính bằng kg/mŸ trosgl 
điều kiện tiêu chuẩn; 

0,25 - nhiệt dung riêng của khi nitz, keal/kg ”C; 

3- LƯU lƯỢNG HƯỚC: 


4- Xác định sơ bộ bề mặt trao đổi nhiệt: 

Theo bảng 3-4 đối với không khí đi ngang ống, ta chọn hệ số cấp nhiệt là TÍ 
kcal/m”h°C 

Hệ số truyền nhiệt K lấy bằng = 60 kcal/ m°h*C 

Vậy, bề mặt trao đổi nhiệt là: 


Dùng loại ống đ25 x 2 mm, t = 0,035 m, dài 4 m. 


Vậy số ống n =———_ = ——....... 32 ống. Ta chọn thiết bị trao đổi nhiệt vỏ-ống 
nHdL  3,14.0,025.4 


với đường kính vỏ thiết bị là 300 mm và số ống n = 32. Đường kính ống là d = 2ð x 2 mm 
đài L = 4 m. (Thực tế thiết bị này có thể bố trí được 37 ống). Nước đi trong ống, khí N; 
đi ngoài ống. 

$- Xác định nhiệt trở của thành thép và lớp cáu 

Ta lấy độ dẫn nhiệt của lớp cáu về phía nước và phía nitZ là bằng nhau và lấy trung 





bình là E = 2000 kcal/mh°C. Độ dẫn nhiệt của thép là Â = 40 keal/mh°C. 
TcáuH„O 
Vậy thì: 
2ve 
2 Y + Tedgguo + Fv Ê Feoswuse “ —_—+09925g2_L „ 0,00106 >> —- 
lờ "2000 40 2000 k 
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6- Xác định hệ số cấp nhiệt của nitơ khi chảy ngang vuông góc với ống. 

Ta sơ bộ xác định vị trí của các ống xếp ở đỉnh A đều, bố trí cửa vào của nitơ và vị 
trí của các tấm chắn, khoảng cách giữa các tấm chắn là Ì = 200 mm. Ta bố trí số ống qua 
tâm dọc đường kính theo đường đi của khí n` = 7 ống. 


| : Diện tích mặt cắt ngang giứa 2 tấm chắn tính theo đường kính thiết bị là: 
| 5 =I1(D-nd) = 0,2 (0,4 7. 0,025) = 0,045 m° 
- Tốc độ khí đi qua tiết diện này (khi T = 323,5” và p = 1,5 at) là: 


R) 3600. 273. 15 Ề 0,045 
- Khối lượng riêng của nitơ ở điều kiện làm việc: 


| Tọp 


273. 1,5 
Ð =Po ———~ 


323,5 


= 1,25, = 1,58 kg/mŠ 





Po 
- Chuẩn số Re: 


“~E “0,0i, nn 
Ở đây: ¿ = 0,019 cp - độ nhớt của khí nitơ ở 50,5" 
- Chuẩn số Nu: 
Nu = 0,6. 0,21 Re 
- Hệ số cấp nhiệt đối với nitơ: 


0.65 — 0,6.0,21. 125755 = 58,2 


„¡;ø = NuÄ = ø8,29:9243 ~ 79,okcal / m2h°C 
đ 0,025 


Ở đây: ^ = 0,0243%‹cal/ mh°C - độ dẫn nhiệt của nitơ ở 50,5°. 
7- Xác định hệ số cấp nhiệt đối với nước: 
Xác định tốc độ nước chảy trong ống: 

V Ghụ 


s 


bổ: E cc. 


52 .3600.n.0,78847 


z LIÓUˆ_ - _=003Smjs 


1000. 3600. 37. 0,785. 0,021 
Trong đó: ø = 1000 kg/ mŠ - khối lượng riêng của nước. 
n = 37 (số ống). 
d = 0,021 m - đường kính trong của ống. 
- Chuẩn số Re đối với nước: 


Re = CÓ = = 809 (chảy tầng, chảy màng) 
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y = 0,986, lổẾ “m” /s - hệ số độ nhớt động học của nước ở 21°C 
- Công thức tính đối với trạng thái chảy tầng: 





0,25 h3. 0,25 | 
đo = In AtÐ.l Đr 16 40.03 Atl Pr 
2 0,37 Pry 0,0210:37 Pry 
0,25 : 
= 232,8AtP!|_Pr | weal/mÊh°C 
Prự 


8- Xác định nhiệt tải riêng: 

-Ổ Xuất phát từ cân bằng nhiệt lượng truyền qua 2 bề mặt trong và ngoài của 1” q› 
ống ta có: 
kcal 
m.h 





qL = #dựy.1.zn o. At¿ =z.dnya.1.ớn,. Ati, 


Từ đó rút ra: 
0,25 c „ 
. At¿ = 0,025. 79,9. Ati. 


0,021.232,8. AtDl| Pr 
Pữy 





- Sơ bộ ta chọn (Pr/Pr„)°?P = 1,05 thì ta được: 


Ati = 2,B662. Ati'L, 
- Mặt khác ta có: : 
AtS = Ati + ĐAt¿ + At¿ = 60,6 — 21 = 29,5°C 
- Sơ bộ chọn: Ð)At¿ = 2°C 
Vậy: Ati + At¿,= 27,5°C 
2,6662 AtzÌ + At, = 27,5°C. 
- Ta giải phường trình này để tìm At¿ bằng phương pháp tính gần đúng hay vẽ đồ th 
* Vẽ đồ thị: | 
- Ta đặt y¡ = 2,ð662Atz'” - hàm mú đơn điệu tăng khi Ats tăng. 
- Và ya = 27,5— At¿ - đường thẳng có hệ số góc âm, đơn điệu giảm khi Ats tăng. 
- Giao điểm của 2 đường cho ta giá trị Ato. 


* Phương pháp tính gần đúng (theo bảng 3-9): 
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Bảng 3-9. 















Lần tính Nhận xét 





15,07154 
18,41861 


Chưa được 


20,1138 Sắp được 
20,79566 Được 
21,8221 Sắp được 
32,3065 


Chưa được 
Vậy ta có: Ata = 6,7°C +> øp o = 295,65 kcal/ mˆ.h.độ 


Ati = 2,B662Atz'! = 20,7956GC. 


-Ổ Phụ tải nhiệt riêng trung bình cho 1” đài ống là: 
- Phía mặt trong ống: 


dị, =Z- dụ c2 o - Ata = 3. 1416 . 0,021. 295,65 . 6,7 = 130,7 -EẴ€3L 
m.h 
- Phía mặt ngoài ống: 


qu =Z. dạy cay, . Ất, = 3. 1416. 0,025. 20,8. 79,9 = 130,5 _keaL 
' m.h 
(Sai số khi tính q¡, không đáng kể). 


«Ổ Vậy chiều dài cần thiết L của thiết bị truyền nhiệt là: 


q,.n 37.130,6 


Như vậy lúc đầu sơ bộ chọn thiết bị dài 4” là thích hợp (dự trử gần 10% diện tích bè 
mặt truyền nhiệt). nổ 


- Kết luộn: thiết bị đã chọn là thích hợp. 


Ví dụ IV: Hãy xác định bê mặt truyền nhiệt của 1 thiết bị vỏ - ống loại 1-1, ngược 
chiều để đun nóng đâu máy từ t'¡ = 20°C đến t`'¡ = 130°C bằng 1 chất tải nhiệt hứu cơ có 
nhiệt độ ban đầu là 150°C. Lưu lượng dòng lạnh 3500 kg/h, dòng nóng 8000 kg/h; nhiệt dung 
riêng trung bình tương ứng là c¡ = 1600 j/kg.độ, c¿ = 1700 j/kg.độ. 


Hệ số cấp nhiệt z;¡ của các dòng thay đổi theo nhiệt độ như sau: 





175 


Â. 
Tổng độ dẫn nhiệt của thành truyền nhiệt (kể cả bẩn) là 3> = 2500 w/m2 độ? 
i 


Giải 
Bài này nói chung có rất nhiều cách giải gần đúng theo nguyên tắc: cách tính càng đút 
giản thì sai số càng lớn, cách tính càng phức tạp, tỉ mỉ thì độ chính xác càng cao. 
Sau đây xin giới thiệu vài cách tính. ` 
Cách 1: 
- Ta sẽ xác định bề mặt truyền nhiệt theo hệ số truyền nhiệt trung bình: 


1 
kẹp = sứ + kp), 
Với: kọ, ky - tương ứng là hệ số truyền nhiệt k tại điểm đầu vào và đầu ra của thiết kị 
(tại F = 0 và F = F). 
+ Nhiệt độ ra của dòng nóng được tính theo công thức: 


TH : WwW 
T”'z= T"s — — lát; = 160 — 3590. 1609.130 — 20) = 104,7°C. 
Wo &§000. 1700 
-Ổ Chênh lệch nhiệt độ trung bình: 
Atps„ = (1047 20) — (150 ~ 180) ~ ¿4 s2-C, 
104,7 — 20 
150 — 130 
- Tổng nhiệt lượng truyền được: 


Q= W¿ét, = 3590, 1600130 — 20) = 171.111 W. 
3600 


- Theo bảng đã cho: 


~ t=20°C ~ ai = 120w/m độ 


+ Tại F = O0 3 
~ T?”¿ = 104,7C > øạ = 540 w / m“.độ (nội suy) 
Vậy ¿#————————————%44'—— 
Sa, + _ + + -L_ + sn + _- mí độ 
“ Ải¡ Z2 120 2500 540 


+ Tại F = F; cũng tính tương tự ta có: 
kp=————_——— =183,3w/m`.độ 
.s.. 


— 


305 2500 563 
- Vậy kạy= (94,47 + 183,3) = 138,90 w/m^2độ 


-Ổ Bề mặt truyền nhiệt sẽ là: 
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ky. Ato„ 138,90. 44,82 


Cách 2: Để tính tổng diện tích bề mặt truyền nhiệt, ta phải chia thiết bị ra nhiều đoạn 
và tính diện tích truyền nhiệt của từng đoạn AF; : 


F = ĐAF; 
i=1 
: AQ; 
ong đổi: ẤP. =S.—= 
kịAtiogi 


Lưu ý: Cách này phải thực hiện nhiều phép tính giống nhau nên tốt nhất là tính trên 
máy tính lập trình được (xem ví dụ tính TB ngưng tụ ở Giáo trình Tập 5). 


Cách 3: Ta có thể tính gần đúng như cách 2 nhưng đơn giản hơn qua các bước sau: 
_* Chia khoảng nhiệt độ dòng lạnh tị từ 20° đến 130°C ra các khoảng cách nhau từng 
10°. ˆ 
- Tính nhiệt độ Tạ tương ứng với các điểm của nhiệt độ dòng lạnh đó, 
-Ổ Xác định các giá trị zạ (ứng với tị) và œa (ứng với Tạ) từ số liệu ở bảng đã cho, 


+ Tính các giá trị k tương ứng và tính giá trị trung bình cộng của tất cả các giá trị k 
tìm được. 


Kết quả tính cho theo bảng sau (kể cả phải nội suy một số giá trị) 


s5 [%[5[%| [mm 
108,82 | 112,94 | 117,05 | 121,17 | 125,29 | 129,40 141,76 | 145,88 


La La, li. 
| _129.40| | | 
mạo c | me | am | mm | me | me | sm | se 
La | | 557 | ss8 | s8o | sets | s82 | soa_ 
mm 









94,47 | 125,7 140,7 162,35 | 168,33 171,96 175,61 178,76 | 181,40 | 183,3 


kẹp = "m = - 187,33 w / mỸ độ 
12 





Atiog = 44,82”C (như cú) 
Vậy PC NELái nói VI SÔNG L. L. Tn 24,26 mˆ 


Cách 4: Tìm cách biểu diễn các hệ số cấp nhiệt ø; thành hàm số theo nhiệt độ của 
chúng, sau đó tính hệ số cấp nhiệt trung bình và hệ số truyền nhiệt trung bình. 
Ở đây với các số liệu của bài toán ta có thể viết: 
ơi ~ 139,34+ 1,47t), 
và ơy ~ 482,20 + 0,557T1ạ. 
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e Giá trị trung bình cua e¡ 1ä: 


130 
ã;=——- L— [qs2,34+ 1,47tj)dtị = 
(130 — 20)%o 


130 
=_—L | 1⁄4 t2 + 132,34ti| | ạ = 242,59 w/m”.độ 
110\ 2 với 


e Tương tự, ta tính giá trị trung bình của za là: 


150 
#,=——— ——— } (0,557T; + 482,20đT; = 
150 — 104,7 147 
:150 « 
=_L _|9.55Tr3 + 482,2. Tạ| | ạ„„= 553,13 w/m”.độ 
45,3 2 -<.. 
k= ——>——~ = 157,97 wim” độ 
KT cung coi 
f1 Â¡ đo 
Vậy tE=_ 171111 _2417mˆ 
157,97. 44,82 


Cách 5: Dùng phương pháp tích phân bằng công thức Simpson: 
e Giới thiệu về công thức Simpson. 


Dùng công thức Simpson để tính giá trị bằng số của 1 tích phân định hạn. Có 2 công 
thức tương tự nhau, cụ thể như sau: = 


Dạng 1: Biết giá trị bằng số của hàm số y = 
ta có: 


fŒœ%) tại các điểm x có bước đều là h thì 
.: 
h 
«x = aỨc + 4y + 2y¿ + 4ya + 2y¿ +... + + 4YsnT-l † Yan)› 
a 
Trong đó: 


- Chia khoảng [b - a] ra làm 2n (số 
2nh =b_—a, h=xị TXo=X¿T— Xị = .- 


chắn lan) những khoảng cách đều nhau là h; tức 
- Các hệ số nhân trước y¡ lần lượt là 4 và 2. 
Dạng 2: Cũng tương tự như công thức dạng 1 nhưng chọn ánh = b- a: 
b 
[he = -® (1,4yg + 6,4y¡ + 2,4ys + 6,4ya + 2,By¿ + 6,4ya + + 2,4ys + 6,4y + 2,8yg +. 
4,5 
a L) 


+ 6,4yan-s + 2,4y4n-a + 6,4yan-i + 1,4yan): 
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_— ——=^° 


- Dùng phương trình cân bằng nhiệt để xác định quan hệ giữa T;(x) và tịŒœ): 


wi[tiŒœ) = tà] = Ww2LTa(x) S_ T2], 


Hay là: 


. 
TạŒ) = — Iti(%) — E) + Ty = (1Ó sụg 0d 96,5 + 0,412t; 
Wa 8000. 1700 


Tạ = 96,ð + 0,412t) 
Ta dùng công thức cân bằng nhiệt tại 1 dF với biến thiên dtị: 
Widti = k[T¿(x) — tị@)]dF 


Từ đây ta có: 


th 


+ k[Ta(x) — tị()] 


130 130 
dt dt 
_ 3500. 1600 1 P 1555 [ 1 
3600 3ok(96,5 — 0,588tị) bọ k(98,5 — 0,B88t,) 


Ta sẽ dùng công thức Simpson dạng 1 để tính tích phân trên. 


Các bước tính như sdu: 


- Đưa về dạng dễ nhận biết: 
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“j: f(ty)dty, với ft) =— 1 
1555 k(96,5 — 0,588 t¡) 


Ta chia toàn khoảng cận tích phân ra làm 4 đoạn (2n = 4): 


+ Vậy h= 130 - 20 _ 27,5°C. ` 
4 


+ Tức ta có: xạ = 20°C; xạ = 7ð"C; xạ = 130°C. 


xị = 47,5°C; xạ = 102,5°C 
Tính e(x) tại các trị số Xị:ứi = f(tI) 
Tính T;(x) tương ứng các giá trị tịŒ) 


Từ đó tính các hệ số truyền nhiệt kị tại các điểm nút t¡ và Tạ tương ứng có ai và 


Tính giá trị của f: 
= £f(20°), fq = f(47,5°), f2 = f(75°C) 
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f> = f(102,5°C), f¿ = f(130°C) 
- Cụ thể ở đây ta được: 


1 
94,47(104,7 — 20) 
(Lấy giá trị kẹ ở cách tính 1): 


f, = f(20°) = = 1,25. 10”, m2/w 





ˆ 3 — 
f\ =f(4759)S———D =G1T:10” — 0 og6,104 m2/w 
kạ; g(96,5 — 0,558. 47,5) 68,7 


+ Trong đó: 
- Ta(x) = 0,412t¡(x) + 96,5 = 116,1°C. 


- Tương ứng tị = 47,ð°C -~> ơi ~ 220 w/m2độ 
Tạ = 116,19 > øa ~ 548 w/ m2 độ 


kạ7,ge = _ "“ ¬ w/m2.độ 
1 „1 „1 - 6,77.10 


220 2500 548 
-Ổ Cũng tính tương tự ta có: 





.fa = f(75°C) = 0,95. 10” m2/w 
f¿ = f(102,5°C) = 1,8. 10”, m2”/w 
f¿ = f(130°C) = 2,72. 10%, m2/w 


- Áp dụng công thức Simpson dạng 1: 


130 
J f(tu)dt = 2Œ, + 4fq + 2fy + 4fs + f2) = 
20 3 
= 139 — 201 25, 10”* + 4.0,986. 104 + g, 0,95. 107 + 
4.3 
+4.1,68.10 “+ 2,72.107®) = 147,9. 10* 
130 


Vậy: F = 1565 Í r(:,)dt, = 1555. 147,9. 10“ = 23 mỸ, 
20 
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CHƯƠNG 4 


' CỔ ĐẶC VÀ KẾT TINH 





NHỮNG PHỤ THUỘC CƠ BẢN VÀ CÁC CÔNG THỨC TÍNH TOÁN 


1. Phương trình cân bằng vật chất của quá trình bốc hơi - cô đặc: 
Ủy = G,+W | W (4.1) 
Guxạ = Gụ, | (4.2) 
Với: Gạ, G, - lưu lượng ban đầu (vào) và cuối cùng (ra) của dung dịch, kg/s 
xạ, xe - nồng độ chất tan trong dung dịch đầu và cuối, phần khối lượng 
W - lưu lượng hơi thứ, kg/s 
W=Ga|1- *° | (4.3) 
%c 
2. Phương trình cân bằng nhiệt thiết bị cô đặc bốc hơi 
gD. C6 + D. (1 ~ ø)i”p + Gạcatạ = G,Cct, + W.iwy + D. œ0 + Q,+Qv (44) 
Với D - tổng lượng hơi đốt (biểu kiến) đã sử dụng, kg/s 
Qp - tổng lượng nhiệt do hơi đốt cung cấp cho TB bốc hơi, W 
cạ, c„ - nhiệt dung riêng ban đầu (vào) và cuối (ra) của dung dịch, J/kg độ 
Eị = tại P!”ị = tcụuại- nhiệt độ ban đầu (vào) và cuối {ra) của dung dịch, °C 


i”p - enthalpy của hơi đốt (là hơi nước bão hòa), J/kg. 


iw - enthalpy của hơi thư khi ra khỏi thiết bị, J/kg 
Q, - nhiệt tổn thất ra môi trường xung quanh, W; thường lấy khoảng 3% Qp. 
c - nhiệt dung riêng của nước ngưng ở 6°C; 
6 - nhiệt độ ngưng tụ của hơi nước bão hòa; 
3. Lưu ý: 


a/ Trong hơi nước bão hòa bao giờ cũng có một lượng nước đã ngưng bị cuốn theo khoảng 
ø = 0,05 (độ ẩm của hơi). Như vậy nhiệt lượng do hơi bão hòa cung cấp sẽ là (nếu như không 
có quá lạnh nước ngưng): 


181 


Qp = D(1 - g)('p — ©). (4.5a) 
b/ Như vậy Qp tính từ (4.4) là: 


Qp = D(1 — ø)Œ”p — c9) = Guc,t„ — Gạcata + W .i”w + Q¿ + Qua Œ®) (4.Bb) 
e Thay Q = eQp = £D(1 - /)(”'p — cœØ) thì ta được: 
(e= 0,03 - tỉ lệ nhiệt tổn thất). -⁄ Ô. “ /' Ñ 

D(1 — e)(1 — ø)G””p — ©6) = Gạ(c,_— cata) + Wdw — cctQ) + Qọa. (4.5e) 


c/ Vậy lượng hơi đốt phải dùng (biểu kiến) là: 
Ga(ccte. = cata) + W('w _= c.tc) SE Q‹a 
_q —£)(1 — g)Œ p — œ6) 
e Nếu dung dịch đầu (vào) ở trạng thái quá nhiệt (ta > tạ) thì: 


Dthực = (4.6) 


Qan = Gạca(t. — tạ) <0 -> làm giảm chỉ phí hơi đốt nhờ một phần nước bốc hơi nhờ sự 
m nguội dung dịch từ tạ xuống t,. T - 
Đại lượng Gaca(ta — tạ) được gọi là nhiệt lượng tự bốc hơi. 
e Nhiệt lượng tổn thất Q, thường lấy khoảng 3 ~ 5% tổng nhiệt Qp. 
Mặt khác có thể tính chính xác từ điều kiện truyền nhiệt: 
Q, = zFnŒr — tr) (4.7) 


Với œ = đại + œy„ - tổng hệ số cấp nhiệt do đối lưu (zal) và do bức xạ (øpx), W/mÊ độ; 
Fạ - diện tích bề mặt xung quanh của TB đã cách nhiệt, m2 
tr, ty - nhiệt độ bề mặt ngoài của lớp cách nhiệt và của không khí bên ngoài. 


Chi phí riêng của hơi đết m(kg/kg) là: 


m ='D, kg hơi đốt/kg hơi thứ (4.8) 
- | 


4. Nhiệt dung riêng của dung dịch (c, J/kg.độ) 
e Nhiệt dung riêng của dung dịch có thể tính theo công thức chung sau: 


C= C1XỊ1 + CaX2 + Caxa3... (4.9) 
Với: cị, cạ, ca... - nhiệt dung riêng các cấu tử thành phần 
Xị, Xs, xạ... - nồng độ các cấu tử 


e Đối với dung dịch 2 cấu tử (nước và chất tan) ta có thể tính gần đúng: 


- Với x < 0,2; 

c = 4190 (1—x) (4.10) 
- Với x > 0,2: | 

c = 4190 (1 - x) + cịx. (4.11) 
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(c¡ - nhiệt dung riêng của chất tan khan, J/kg.độ 
e Nhiệt dung riêng của các hợp chất hóa học không có các số liệu thực nghiệm có thể 
tính gần đúng theo phương trình sau: 
M.C =n¡c¡ + nạc¿ + nạca +... (4.12) | 
Với M - phân tử lượng của hợp chất hóa học; 
C - nhiệt dung riêng của hợp chất hóa học, J/kg.độ; 
nị, nạ, nạ... - số nguyên tử các nguyên tố tham gia vào hợp chất 


Cị, Cạ, cv... - nhiệt dung riêng nguyên tử các nguyên tố, J/kg.ngtử.độ; được cho 
theo bảng 4.1 


Bảng 4.1 


Nguyên tố Nhiệt dung riêng nguyên tử 
c¡ J/kg.ng.tử.độ 
Trạng thái lỏng 


745 
9,6 
11,3 
15,9 
O 16,8_- l 25,1 









Nguyên tố Nhiệt dung riêng nguyên tử 












c;J/kg.ng.tử.độ 





trạng thái rắn 





Trạng thái lỏng | 

29.3 
31,0 
31,0 
33,5 





















Các chất khác 
ða. Chế độ của hệ cô đặc chân không một nồi (Hình 4.1): 

Các ký hiệu nhiệt độ và áp suất của hệ: 

e Tại TBNT barômét: p,, t 


œ 


Tại buông bốc (mặt thoáng dd): p,, tsqd(p 


Dung dịch sôi trong ống (trung bình): p„ + Ap: tsđd(p + Ap)? 
se Hơi đốt: Tp, pp; 

e Dung dịch vào (đầu): tạ (hay tì; cạ; 
e Dung dịch ra (cuôi): tcuại (hay t””); Cẹ; 
Tùy thuộc vào chỗ lấy dung dịch ra mà có thể là: 


- Lấy ra ở mặt thoáng: 


P1 = tgdd(p }j (4.13) 
- Lấy ra ở khoảng giữa ống: : 
tị = fssd(p, + Ap) (4.14) 
- Lấy ra ở đáy thiết bị: 
tì = tsaap ) + 2A” = (4.15). 
= tsam(p,) A'+ 2A" (4.16) 
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e Tương quan các nhiệt độ: 
Tp > tị > tsaa(p,) > Esdm > Éc- 


(4.17) 
Bðb. Tính và tra nhiệt độ và p: 


e tÔ - nhiệt độ hơi thứ trong TBNT barômét, là nhiệt độ sôi của nước nguyên chất ở p.; 
® tsaap › - nhiệt độ sôi của dd có nồng độ trung bình ở áp suất của buồng bốc (pg); 
® tsam(p,) ~ nhiệt độ sôi của dung môi ở áp suất pạ (mặt thoáng); 

A” = tsad(p,) — tsảm(,): độ tăng phí điểm của dd. 

A””” = tsam(,) — te: tổn thất nhiệt độ trong ống dẫn hơi thứ. 

A”* = tsad(p +Ap) — tsdd(p,) tổn thất nhiệt độ do cột thủy tỉnh. 


e Tổn thất áp suất Ap''' trên đường ống dẫn hơi thứ tương ứng với tổn thất nhiệt độ 
A”” có thể được tính như sau: 


2 d 


e 


2 
Ấy Ha Š7- 2P |T ri (4.18) 


và po = pẹ + Ap”” 
e Thực tế có thể chọn A?”' = 0,5 + 1,ð°C. 


e Trong các TB cô đặc liên tục (tuần hoàn tự nhiên hay cưỡng bức) thì nồng độ dung 
dịch sôi gần với nồng độ cuối (x¿), do đó A' lấy theo nồng độ cuối dung dịch. 





Hình 4.1. Sơ đó nguyên lý hệ cô đặc một nồi 
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e Trong các TB cô đặc gián đoạn từng mẻ, khi dung dịch đâu nhập TB 1 lần thì A' 
xác định theo nồng độ trung bình của dung dịch. (Tốt nhất là tính theo nhiều đoạn nồng 
độ dd). 


e Trong bảng XXXVI cho nhiệt độ sôi các dung dịch muối trong nước ở áp suất thường 
và ở hình XIX giá trị A'. 
e Nhiệt độ sôi của dung dịch trong TB cô đặc thay đổi theo độ cao trong ống. 
Từ hình (4-1) áp suất ở lớp chất lỏng trung bình là: 
Ptb = Po + 0,5nngHọp = Pọ † Ấp (4.19) 
Với Ap = 0,nngHọp - là độ tăng áp suất trong chất lỏng sôi ở độ sâu từ mặt thoáng; 


nh “ .eaả Ðaa - Khối lượng riêng của dung dịch (tính theo nồng độ cuối ở nhiệt độ 
tsdđ(p +Ap) không kể lẫn bọt hơi) (theo bảng IV). 


e Độ tăng nhiệt độ sôi do cột thủy tĩnh A”” phụ thuộc vào độ tăng áp suất Áp và phụ 
thuộc chiều cao lớp chất lỏng sôi H,„ (xác định theo kính quan sát chỉ mức). Chiều cao thích 


hợp của dung dịch trong nước sôi trong TB cô đặc tuần hoàn tự nhiên có thể tính theo công 
thức sau: 


Hy = [0,26 + 0,0014(2a4 — am)] - Họ (4.20) 
Với: Hạp - chiều cao thích hợp tính theo kính quan sát mực chất lỏng, 
H, - chiều cao phần làm việc của ống (chính là chiều cao ống truyền nhiệt); 
am - khối lượng riêng của dung môi tại nhiệt độ sôi tạm (bảng XXXIX cho đối với 
dung môi là nước). 
6a. Trong hệ cô đặc một nồi: 
e Tổng độ tăng nhiệt độ sôi là 23A 
XMAT=A'+A +”? (4.21) 
+ Chênh lệch nhiệt độ tổng cộng (biểu kiến) giữa nhiệt độ hơi đốt (Tp) và nhiệt độ 
ngưng tụ hơi thứ (t,) là: - v 
AT =Tp-—ty (4.22) 
+ Chênh lệch giữa nhiệt độ hơi đốt (Tp) với nhiệt độ sôi trung bình của dung dịch 
(sad(p + Ap)) được gọi là chênh lệch hứu ích: 
Atp¡= AT — 3A = Tp — tsdd(p +Ap) (4.23) 
+ Diện tích bề mặt truyền nhiệt của buồng đốt F xác định từ hệ thức cân bằng sau: 
Qx = kFAtt ¡ = (1 — £)Qp = D(1 — e)(1 — #)({”p — C8) = 


= Gạ(cet”” — cạt 4) + w(Ì» — cct””) + Qca (4.24) 
1 — e)\(1 — ø)('p - CØ)D 
Vậy: g_ Œ~ 9Œ = 967p - C9)D, na 
k.Atni 


185 


= Gạ(cct'” — cạt”4) + w(Ï”„ — cct”) + Qca 
k.Atp¿ 


hoặc F (4.26) 


= Gạc(t`` _ tạ) + w(w km cct””+) + Qca 
k.Atnji 


hoặc t (4.27) 


(Trong đó e - nhiệt dung riêng trung bình của dung dịch). 
Gb. Trong hệ cô đặc nhiều nồi (n nồi): 
Chênh lệch nhiệt độ biểu kiến AT của cả hệ được tính là: 
ATS = Tp = to (4.28) 
Với: tẹ - nhiệt độ ngưng tụ của hơi thứ của nồi cuối cùng trong TBNT. 
®e Còn tổng tổn thất nhiệt độ (hay là tổng độ tăng nhiệt độ sôi) của hệ là: 
n n n n 
SA = SA + ĐA + ĐA ; (4.29) 
¡=1 i=1 i=1 i=1 
A¡=A;+A"”¡+ A"”; - là tổng tổn thất nhiệt độ của nồi thứ i; 
A', A"y A'”; - tổn thất nhiệt độ do nồng độ, do cột thủy tĩnh và do đường ống dẫn của 
nồi thứ ; 
+ Tổng chênh lệch nhiệt độ hữu ích (AtS› của hệ n nồi là: 


na a 
Aty = AT — XA¡ = SAtnii 4.50) 
=1 ÍPỈ 
Atp¡¡ - chênh lệch nhiệt độ hứu ích của nồi thứ ¡ (viết gọn là At;). 
e Sự phân bố nhiệt độ hữu ích của từng nồi (At;) trong hệ nhiều nồi thường theo 3 mục 
tiêu sau: 


a) Đạt điều kiện 2F: minimum: thì At; tỉ lệ thuận với vQ/k: 
A,=-VSU MA (4.31) 
n 
SvÑ7k 


j=1 
b) Đạt điều kiện F¡ const thì At; tỉ lệ thuận với (Q/k): 


Ati = vi Aty (4.32) 
n + 
»Q¡/k 
j=1 
e) Đạt cùng lúc cả 2 điều kiện trên (tức F¡ const và 3F; min) thì: 
At, = ^ ®(consÐ (4.33) 
n 
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Với: Q¡, kị - phụ tải nhiệt và hệ số truyền nhiệt tổng quát của buồng đốt các nồi. 
Q¡, kị - là của nồi thứ ¡ đang xét. 
7. Cường độ bốc hơi riêng Wy (kg/mFh) của buồng đốt từng nồi với áp suất p khác 
nhau tính gân đúng như sau (cho hệ cô đặc đường): 





3,33 
w.=243827.p"”.x4 - 12”” | Ah | — (4:34) 
: Si 038 |1 + c2 | 
601,17-=—S 
117041,23 
Lu—— — 
Pat 


Với: x - nồng độ dung dịch sôi, phần đơn vị khối lượng; 


p - áp suất làm việc (sôi), at; 
eo = f(x) - hệ số hiệu chỉnh, phụ thuộc nồng độ dung dịch. 


Hệ số z; theo nồng độ x (phần đơn vị khối lượng) 
| 00s | oi | 6415 | ð20 | 025 | o3o | 040 | 





8. Nhiệt hòa tan chất rắn, q, (J/kg) với các chất có độ hòa tan không cao là: 


C¡ 
8344Ln— . 
Ca (4.35) 


tì, DEN - 
M[udls # 
Tạ Tị 
Với: C¡, C¿ - độ hòa tan của nó ở nhiệt độ Tị và Tạ (“K) tương ứng. 


M - phân tử lượng chất tan, kg/kmol 
9. Ấn nhiệt hóa hơi (bốc hơi), r (J/kg) của các chất lỏng ở áp suất p có thể xác định 


theo công thức sau: 


2 
M 
rạ — vgộ 87] cản j/kg (4.36) 


Với việc sử dụng qui luật tuyến tính cho phép tìm giá trị —. 
dT 
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Ở đây: 

rạẠ, rp - ẩn nhiệt hóa hơi của chất lỏng cần tìm (A) và của 1 chất làm chuẩn (B) ở cùn, 
1 áp suất p; 

Mạ, Mp - phân tử lượng của chất A và chất B, kg/kmol 

T và 6 - nhiệt độ sôi của chúng ở áp suất p, "K; 


d6 và dT - các vi phân nhiệt độ sôi của chất chuẩn và của chất lỏng cần nghiên cứu, 
(trên cơ sở qui luật tuyến, tính tỉ số các vi phân được thay bằng tỉ số các biến thiệt 
nhiệt độ sôi ở 2 áp suất). 


Đối với hexan, nhiệt hóa hơi theo nhiệt độ được cho ở hình XVIII. 
+ Ẩn nhiệt hóa hơi của các chất lỏng không phân cực (J/kg) ở áp suất thường có thi 
xác định theo công thức Kischikôpski: 
r= 8344” La(81,04) (4.3) 


Với: T(°K) là nhiệt độ sôi của chất lỏng có phán tử lượng là M (kg/kmol) 
10a. Chi phí nước ở TBNT vỏ-ống (kg/s) là: 


G_=_WŒ” - ï) 


(4.38) 
Cn(t”? —t 1) 
Với: 


W - lượng hơi thứ ngưng tụ (kg/s) có nhiệt hàm lúc vào là ¡” (J/kg) và lúc ra (đã ngưng 
hoàn toàn) là ¡' (J/kg). 


t?ạy, t”¡ - nhiệt độ vào và ra của nước làm nguội, °C, 
Ca - nhiệt dung riêng trung bình của nước, J/kg.độ. 
10b. Trong các TBNT kiểu trộn trực tiếp (như TBNT barômét) thì: 
+” cat””y : 
Ga=W—————=/Ø.W, kgs (W- lượng hơi thứ ngưng tụ) (4.39) 
Ca(t” — t?) 
Với nhiệt độ cuối của nước ra từ TBNT barômét (t4) được lấy thấp hơn nhiệt độ ngưng 
tụ của hơi thứ (t,) ít nhất cũng từ 3°C: 
t”) = tạ — (3 + õ), "C 
11. Lượng không khí phải do bơm chân không rút từ TRNT barômét xác địnÀ 
theo công thức kinh nghiệm sau: 
Gwự = 0,01W + 0,000025W + G„) = W[0,000(5(1 + Ø6) + 0,010} (4.40) 


12. Chiều cao ống barômét Hy (m) phụ thuộc vào độ chân không và vận tốc chảy 
của nước œ (m/s) như sau: 
Hy = Hạ + AH + 0,5, m (4.41) 
Với: 
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760 — po 


WỊ ZốẨ1635——wn (4.42) 
760 
2 H 2 H 
AH=# |1+A^A_-Ð°+1,5| =2 |2,5+ _®|,m (4.43) 
2g d 2g d 


œ - vận tốc nước chảy trong ống barômét, m. (Thường cho phép œ => 0,1 + 0,5, m/S;) 
2 - hệ số ma sát của ống (tra theo chế độ chảy Re); 

d- đường kính ống xả barômét, m. 

Nếu chọn œ = 0,5 m/s thay vào công thức (4.43) để tính Hz; thì ta có: 





Đc 0,2525 
H; = 10,33|1-—||1+ H +0,53 m. (4.44) 
> | h vG„ +W 
13. Số ngăn n trong TBNT barômét tính theo phương pháp Trênôbinski như sau: 
tạ—t 0,1557.WẬ_ t—ty. 
n=1+ 344828 uc L—1+— —— SUnS  -1, (4.45) 
gd “ Hì 02 t—Ð d›Š ý H{? tt 
w2| \% 
Với: Hị - khoảng cách trung bình giữa các ngăn (chọn sơ bộ), m; 
W, - vận tốc rơi ban đầu của giọt nước khỏi ngăn; 
W,=G/ø.b.h; G=G, + ÌW - là lượng nước trung bình ở ngăn; 
2 
=_?*__ qườ í ủ i; 
== - ng kính tương đương của màng nước rơi; 
b+ỏ 
b, Ô - bề rộng và bè dày của màng nước rơi khỏi ngăn; 
h - chiều cao lớp nước trên ngăn: 
2/3 2/3 
h=|—S_—| ~o,6I|S| ; (4.46) 
0,42obv2g øb 
¿p - vận tốc chảy trung bình của nước: 
Wạ + VW¿Z+ 2gH 
gu MÔ—? —— 9T, (4.47) 


2 
tọc - nhiệt độ ngưng tụ của hơi thứ trong TBNT barômét. 


14. Ấn nhiệt kết tỉnh (nóng chảy) của các chất tính gân đứng như sau: 
+ Đối với các chất hứu cơ: 
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T 
r=~13,ð_—°, Keal/kg (4.48a) 
M 


+ Đối với chất vô cơ: 


T 
r~(5+ Đ Kcal/kg (4.48b) 
+ Đối với nguyên tố: 


T 
r=(2~+ s9 Kcal/kg (4.48) 


Với: Tự (*K) - nhiệt độ kết tỉnh; 
M (kg/mol) - phân tử lượng chất kết tỉnh. 


lỗ. Cỡ kích thước chủ yếu (đa số) Dẹ m của các tỉnh thể trong magma sản phẩm của 
TB kết tinh kiểu khuấy trộn huyền phù - khuấy trộn sản phẩm là: 
Dp„ = 36 Ö,; (4.49) 


v = 
Với: 9= _€ - là thời gian xả hết dung dịch khỏi thiết bị kết tỉnh (TBKT) (nếu không 
q : 


nhập liệu mà xả với vận tốc điều hành bình thường q„). 

V. - thể tích TBKT; 

đm - vận tốc dòng xả magma khỏi TBKT; 

Ö„ - tốc độ tăng trưởng kích thước dài của tỉnh thể trong 1 đơn vị thời gian: 


Ö= 2(x; _ Xo)kAMA _ (Œạ~— Xo)A»D m 
pPF—————=—-°% “9° 'ppm. 


“s 1.3 
3m. ø„|-—— + -— 
|8 sả] 


Xo, X; - nồng độ (phân khối lượng) của chất tan trong dung dịch bão hòa và quá bão hòa 
ở cùng nhiệt độ kết tính; \ 
Ø; - khối lượng riêng của chất rắn cấu tạo nên tỉnh thể (kể cả phần ngậm dung môi); 


¡ m/s (4.50) 


MẠ - phân tử lượng của chất tạo nên tỉnh thể; 
.D l 
A= Âp-Dpnm, (4.51). 
6mMA 


Á;p - diện tích bè mặt xung quanh của tỉnh thể có kích thước là Dpm; khối lượng của 1 
tỉnh thể đó là m (tính bằng mol/hạt). 
k, - hệ số truyền khối của chất tan từ dung dịch đến bè mặt của tỉnh thể. 


k; - hệ số phản ứng trung bình của toàn bề mặt xung quanh của tỉnh thể: 
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=1 
. š + j] (4.52) 


16. Tổng khối lượng tất cả các tỉnh thể có kích thước từ Dị đến Dạ trong magma 
sản phẩm là (ứng VỚI xỊ và xạ): 


mạụp = ao,V.N6*D? |s œi + 8x] + 6xị + 6 — e "2(xổ + 3x2 + 6x; + 9) (4.53) 
Với: 
a - hệ số đặc trưng dạng hình học của hạt tỉnh thể: 


m.M 
a= A. 





a? m. MẠ = aø;D; - là khối lượng trung bình của một hạt tinh thể cỡ Dp; 
2; . D 
x=Dp/9. Ủp = qdm - Dp/ Vẹ. Öẹ - độ dài không thứ nguyên (ứng với từng thời điểm); 


Ñ - tốc độ tạo mầm cần thiết trong 1 đơn vị thể tích magma sau 1 đơn vị thời gian, 
3 3 
hạt/m`.h, hạt/cm' ‹s. 





D 
N=45. - Xi@ = —— CC — (tương ứng) G54” 
ao,Dp 8: Dpia) 


C - vận tốc khối của quá trình kết tỉnh cần thiết của chất tan lên tỉnh thể, kgíh, B/S; 


17. Tỉ lệ của khối lượng các tỉnh thể cỡ từ Dị đến Dạ (tương ứng với xị và Xa) 
trong toàn bộ khối lượng tất cả các tỉnh thể đủ các cỡ đang tồn tại trong TBKT là: 





3 2 3 2 
m = =1 
Pm = “Win mẽ ng =2 + =8 +xy 4 1|; (4.55) 
mụ 6 2 6 2 
Với: xị, xa - như trước; 
m, - tổng khối lượng toàn bộ các cỡ tỉnh thể: 
m, = 6ao, V„ Ñ 6° Dễ x (4.56) 


18. Hệ số tách dung môi A (hiệu suất thu hồi cấu tử ra dạng tinh thể riêng biệt) 
của hệ 2 cấu tử có chất tan là B (có 1 ơtecti): 


GA — AGp = — xa1)(1 — xgA) 


tun *# “Ha. I0 YuSE (4.57) 
GẠ — XgA)(1 — xa) : 
Và phần chất A còn lại trong dịch cái là: 
x 
ABx„< Gui =2 XÃ (4.58) 
XE — *KA 


Và tỉ lệ sót chất A trong dịch cái là: 


191 


_. 


HAI —^ “LẠ (4.59) 
GA 


e Đây là trường hợp thường dùng khi cô đặc nước trái cây bằng phương pháp dùng lạnh 
đông. 
Với: Gụụ = GA + Gp - khối lượng của hỗn hợp hệ 2 cấu tử nhập liệu; 
Gạ, Gp - khối lượng của cấu tử A và B trong nhập liệu; 
X41(2)» XE› XKA(KbB) - tương ứng là tỉ lệ của cấu tử B trong nhập liệu, trong dung dịch 


ơtecti và trong tỉnh thể chất A (B) kết tỉnh ra. Chất B thành ra tạp chất trong tỉnh 
thể A và ngược lại chất A là tạp chất trong tỉnh thể B). 


G'AGŒ'g - khối lượng các tinh thể A hay B được tách ra ở dạng tỉnh thể thô. 
AGA, AGb - khối lượng của tạp chất A trong tinh thể B và chất B trong tinh thể A. 
e Trường hợp dung dịch có nồng độ ban đầu đậm đặc hơn nồng độ ơtecti (xạ; > xpg) thì 
khi kết tỉnh sẽ thu được chất tan B kết tỉnh ra với độ tỉnh khiết cao. 
e Hiệu suất thu hồi chất B dưới dạng tỉnh thể là: 


Gp— AGA _ XKB Xd2— XE 


?B1 = ——— ——-_ˆ._——. (Khi *a2 > xgE) (4.60) 

Gp X42 XKB — XE 

e Tỉ lệ chất B còn lại trong dung dịch là: 
? g„ạ= —??p (4.61) 


_" Lượng chất A kết tỉnh dạng tỉnh thể thô là: 
Gì = Gụy CC — “4T (Khi xại < xg) (4.62) 
Xrp — XKA l 
e Lượng chất B kết tinh dạng tỉnh thể thô là: 
XKB — XE 


19. Trong các trường hợp quá trình kết tỉnh không tiến hành đến cùng thì dùng công 
thức xác định khối lượng các tỉnh thể thô thu được là: 


G —x¿) + W 
Gv = KE Sb3,Sb,, TRO ÀhG kg; (4.64) 


Xị — Xe 
Với: xạ, x. - nồng độ chất tan trong dung dịch đầu và dịch cái còn lại sau khi kết tỉnh, 
phần đơn vị; 
x - nồng độ chất tan khan trong tỉnh thể thô, phần đơn vị; 
Gạ, W - khối lượng dung dịch đầu và lượng dung môi bốc hơi (kg). 
e Nếu quá trình kết tinh không kèm theo bốc hơi dung môi thì: 
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Ga(X¿ — x 
Gựy = SaGa - xo), kg (4.65) 
%t =1 %e 


Lưu ý: Tỉnh thể “thô” là tỉnh thể có chứa chất tan khan kết tỉnh kèm theo 1 số lượng 
nhất định dung môi (do tỉnh thể ngậm dung môi) và 1 phân dung môi tự do. Cả 2 lượng 
dung môi đó có thể tách hoàn toàn bằng phương pháp sấy và nung, khi đó mới có thể đạt 
x¿= l, còn nói chung thì xe, 


20. Trong các TBKT chân không - đoạn nhiệt, khối lượng dung môi bốc hơi kh đoạn 
nhiệt do hút chân không được tính theo công thức sau: 


Gac,pôT[100 — S(R — 1)] + qyR(100Gpọ — SŒ 
w = Cá©b [ ( )] + qgR( B0 Ao), Tô. (4.66) 
r[100 — S(R — 1)] — RSqw 
Với: 
GẠo, Gpgọ - khối lượng phần dung môi và chất tan trong nhập liệu, kg”h; 
Gạ = GẠo + Gnpọ; : 
cạp - nhiệt dung riêng trung bình của dung dịch trong khoảng từ nhiệt độ đầu, (tạ) đến 
nhiệt độ cuối tẹ); ðT = tạ — tạ; 
qw - ẩn nhiệt kết tỉnh, Kcal/kg chất tan kết tinh; 
S- độ hòa tan chất rắn ở nhiệt độ cuối t„ (tính theo số phần khối lượng chất rắn khan 
trên 100 phần khối lượng dung môi); 
R - Phân tử lượng chất rắn có ngậm dung môi 
Phân tử lượng chất rắn khan 


r - ẩn nhiệt hóa hơi của dung môi ở áp suất làm việc của TB; Keal 
kg 


BÀI TẬP KIỂM TRA 


41 Tính lượng tiêu thụ riêng của hơi nước bão hòa khô khi làm bốc Bỡi nước ở áp suất 
khí quyển (1 ata) và ở áp suất 0,ỗ ata (chân không). Áp suất dư hơi đốt (hơi nước bão 


hòa) trong cả 2 trường hợp trên là 2 kg/cmẺ. Tính cho trường hợp nhiệt độ nước vào 
TBBH: 


-.a) Ở 15°C. 
b) Ở nhiệt độ sôi. 
4.2. Năng suất của 1 TBBH là 2650 kg/h (theo nhập liệu). Nồng độ ban đầu là 50 g/1 nước, 
còn nồng độ cuối 295 g/1 dung dịch - Khối lượng riêng của dung dịch cuối là 1189 
kg/mŠ. Hãy xác định năng suất của TB theo sản phẩm. 


43. Năng suất của TB cô đặc sẽ biến đổi như thế nào nếu trên thành ống đun có 1 lớp 
bẩn (cáu) dày 0,5 mm (Â = 1,16 W/m.độ); cho biết hệ số truyền nhiệt của ống sạch là 
1390 W/m độ. 
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4.4 


4.5 


4.6 


4.7 


4.8 


4.9 


Cân nâng cao năng suất thiết bị cô đặc (dùng hơi đốt,là hơi nước bảo hòa có áp s 
dư p = 1,5 kg/em”) từ 1200 lên 1900 kg/h (theo nhập liệu). TB làm việc ở áp suất 

quyển và nhiệt độ sôi của dung dịch TB là 105°C, nhập liệu ở nhiệt độ sôi. Xác đị 
áp suất hơi đốt cần thiết cấp cho TB nếu xem tổn thất nhiệt bỏ qua, nồng độ dị 
cuối và hệ số truyền nhiệt k không thay đổi. 


Cần làm bốc hơi bao nhiêu nước khỏi 1500 kg dung dịch KCI để nâng nồng độ của ni 
từ 8% lên 30% (khối lượng)? 
Cần làm bốc hơi bao nhiều nước từ 1 m” Fi;§O¿ có khối lượng rièng 1560 kg/m (nồy 
độ 65,2% khối lượng) để đạt loại axit có khối lượng riêng 1840 kg/mŠ (98,7% khổ 
lượng)? Và thể tích của axit đặc là bao nhiêu? 
Một dung dịch (NH¿)z¿SO¿ loãng có nồng độ 8% khối lượng, nhiệt dung riêng là 3801 
J/kg độ, lưu lượng nhập liệu vào TB cô đặc ở p thường là 1,4 t/h, ở nhiệt độ 18°C, 
phải cô đặc lên đến 32% khối lượng và tháo ra khỏi thiết bị ở 108”C. Lưu lượng 
đốt (là hơi nước bão hòa ở áp suất dư là 2 kg/cm?®) là 1450 kg/⁄h, độ ẩm của hơi đốt lỉ 
4,5 %. Hãy xác định tỉ lệ tổn thất nhiệt của TB ra môi trường xung quanh? 
Dung dịch gồm 0,7 mỂ H;SO, (100%), 400 kg CuSO,. ðH;O và 1,4 mỔ nước. Hãy xái 
định: 
a) Nhiệt dung riêng của dung dịch. 
b) Chi phí hơi đốt (là hơi nước bão hòa khô ở áp suất tuyệt đối là 2 kg/cm”) cần thi 


để đun nóng dung dịch từ 12° lên ð8°C. Tổng tổn thất trong thời gian đun nóng Ù 
25.100 kJ. Nhiệt dung riêng của axit và muối đồng tính theo công thức (4.12). 


Dung dịch xút nhập liệu vào TB cô đặc (làm việc ở áp suất khí quyển) có nồng độ bạt 
đầu là 8% khối lượng, nhiệt độ 15C, lưu lượng 2,69 t/h. Nhiệt độ sản phẩm (tháo liệu| 
là 103°C, nhiệt độ sôi trung bình trong TB là 105°C. Ấp suất dư của hơi đốt là Í 
kg/cmẺ. Bề mặt truyền nhiệt của bưồng đốt có hệ số truyền nhiệt k = 100 W/mÊ4) 
diện tích F = 52 mổ. Tổn thất nhiệt ra môi trường xung quanh là 110 kW. Hãy xé 
định: 

a) Nồng độ cuối của dung dịch? 

b) Chi phí hơi đốt (có độ ẩm là 5%)? 


4.10. Một TB cô đặc có diện tích truyền nhiệt của buồng đốt là 30 mỸ để cô đặc dung dị 


KCI từ 9,5% lên 26,õ% (khối lượng) dùng hơi đốt có áp suất dư là 2 kg/cmÊ. Nhập lit 
ở 18°C. Năng suất theo nhập liệu của TB ban đầu là 900 kg/h, sau 1 thời gian giản 
xuống còn 500 kg/h do đóng 1 lớp cặn (có hệ số dẫn nhiệt  = 1,4 W/m độ). Hãy xé 
định bề dày lớp cặn nếu bỏ qua tổn thất nhiệt ra xung quanh? 


- 4.11 Cũng điều kiện như ở trên đề bài 4.7. Hãy xác định chỉ phí năng lượng để rút hơi t 


bằng bơm chân không và rút nước ngưng bằng bơm nước? (nếu độ chân không “ 
TB là 0,95 kg/cm?). 


4.12 Nhập liệu vào 1 hệ cô đặc liên tục ở áp suất khí quyển là 1 dung dịch 12,5 % (khá) 


lượng) (NH¿)¿SO¿ để cô đặc lên tới 30,6% (KL). Sản phẩm thu được là 800 kg/h. Nhị 
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liệu được gia nhiệt sơ bộ từ 24° lên 80”C 
bằng 1 thiết bị gia nhiệt và nhờ 1 phần hơi 
thứ, còn phần hơi thứ dư E đưa đi sử dụng 
cho nhu cầu sản xuất (Hình 4.2). Tổn thất 
nhiệt tính bằng 6% của tổng nhiệt lượng do 
hơi đốt cung cấp. 
Cho A”” = 1°K; A'' =2°K. Hãy xác định: 
a) Chi phí hơi đốt (là hơi nước bão hòa có 
áp suất dư 2 kg/cm^, độ ẩm 5%)? 
b) Lượng hơi phụ E còn dư để dùng cho các 
nhu cầu khác? 
c) Diện tích bề mặt truyền nhiệt cần thiết 
của bộ gia nhiệt sơ bộ (cho hệ số truyền 
nhiệt là k = 700 W/mZđộ) là bao nhiêu? 


4.13 TB cô đặc chân không 4Hình 4.1) có hệ số 
truyền nhiệt của buồng đốt là 950 





Hình 4,2 (của bòi 4.12) 


W/m2độ, đốt bằng hơi nước bão hòa khô có _. 
áp suất dư là 1 kg/cmỂ, áp suất tuyệt đối ở lớp trung bình chất lỏng sôi là 0,4 


kg/cm”, dùng để cô đặc dung dịch nitrat amôn từ 8% (KL) lên 42,5% (KL), nhập liệu 

,„ 10 t/h ở nhiệt độ 74°C. Tổn thất nhiệt là 3% tổng nhiệt cung cấp. Hãy xác định diện 

tích bề mặt truyền nhiệt cần thiết. (cho A” = 6,1”K) 

4.14 Theo số liệu của bài (4.13), hãy xác định áp suất tuyệt đối trong TB ngưng tụ barômét 
nếu A'””? = 1°K? 


4.15 Hãy xác định chi phí hơi đốt cần thiết (là hơi nước bão hòa có áp suất dư 2 kg/cm2 B 
độ ẩm 5%) và diện tích bề mặt truyền nhiệt cần thiết cho một TB cô đặc dung dịch 
(NH4)zSO¿ từ 7 % (KL) lên 24 % (KL) ở áp suất khí quyển. Nhập liệu 2200 kg/h, ở 


nhiệt độ 19°C. Cho biết: 
+ Tổn thất nhiệt là 5% của nhiệt đun nóng và nhiệt bốc hơi. 
+ Hệ số truyền nhiệt k = 1100 Wjnđộ; A' = 3,B°K; A” = 3°K; A'”””= 1°K 

4.16 Năng suất của TB cô đặc sẽ thay đổi như thế nào nếu TB chuyển chế độ làm việc từ 
áp suất thường (đốt nóng bằng hơi nước bão hòa có áp suất dư 1,2 kg/m2) sang làm 
việc ở độ chân không 0,7 kg/cmˆ (đốt nóng - Hệ hơi nước bão hòa có áp suất dư là 
0,6 kg/cm ?)? Cho biết: 


+ Trong cả 2 trường hợp: A', A' và A'”” đều nhữ nhau; nhập liệu ở nhiệt độ sôi trung 
bình của dung dịch; hệ số truyền nhiệt không đổi và bỏ qua tổn thất nhiệt? 


417 Hãy xác định năng suất (theo nhập liệu) của 1 TB cô đặc làm việc ở áp suất 0,4 
kg/cmỀ, buồng đốt có diện tích 40 m, hệ số truyền nhiệt k = 700 W/m độ, đốt bằng 
hơi nước bão hòa có áp suất tuyệt đối là 2,9 kg/cmˆ để cô đặc 1 dung dịch từ 14% (KL) 
lên 30% (KL) cho biết: 
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4.18 


4.19 


4.20 


4.21 


4.22 


4.23 


4.24 


4.25 


+ Nhập liệu ở nhiệt độ sôi của dung dịch loãng: 
+ Chênh lệch nhiệt độ hứu ích Aty ;¡ = 11,2°K 
+A”=38°K 
+ Bỏ qua tổn thất nhiệt ra xung quanh. 
Hãy xác định chi phí hơi đốt (là hơi nước bão hòa khô ở áp suất tuyệt đối 2 kg/cm`) 
và diện tích bề mặt truyền nhiệt cần thiết của buồng đốt của TB cô đặc xút năng suất 
1600 kg/h (theo nhập liệu) dung dịch từ 10% (KL) lên 40% (KL), ở áp suất khí quyển 
(1 kg/em”), nhập liệu ở nhiệt độ 30°C. Cho biết: 
+ A?=4°K, A'"'?= 1,B°K 
+ Hệ số truyền nhiệt của bưồng đốt là 900 W/m độ, 
+ Tổn thất nhiệt là 5% tổng nhiệt cung cấp 
TB cô đặc chân không làm việc ở áp suất chân không 0,2 kg/em2 để cô đặc dung dịch 


OH từ 8% (KL) lên 36 % (KL), nhập liệu 1500 kg/h. Nước ngưng tụ có nhiệt độ vào 
là 15°C, ra 35°C. Hãy xác định lượng nước cung cấp: 


a) Cho TB ngưng tụ barômét. 


b) Cho TB ngưng tụ kiểu vỏ-ống (nhiệt độ nước ngưng tụ thoát ra thấp hơn nhiệt độ 
ngưng tụ là 5”). 


Hãy xác định năng suất (theo nhập liệu và theo sản phẩm) của 1 TB cô đặc dùng để 
cô đặc dung dịch NHẠOH từ 13% (KL) lên 38% (KL), ở áp suất chân không trong TB 


ngưng tụ barômát là 600 xamHg Chi phí nước ngưng tụ là 40 mề/ h, nước đun nóng 
từ 14” lên 30°C. Cho biết 


+ Áp suất khí quyển 747 tam 
+ Bỏ qua tổn thất nhiệt độ. 
Hãy xác định nhiệt độ ra của nước từ TB ngưng tụ barômét (nhiệt độ nước vào là 


12C, lưu lượng 38,6 mỀ / h) của 1 TB cô đặc làm việc ở chân không 0,7 kg/cm2, nhập 
liệu 2,4 t/h, cô đặc từ 12 % (KL) lên 32% (KL)? thỏ qua trở lực trên Qướớ: ống dẫn 
hơi thứ và tổn thất nhiệt độ). 


Trong 1 hệ thống cô đặc 3 nồi xuôi chiều tiến hành cô đặc 1 dung dịch từ 9 % (KL) 
lên 43 % (KL), nhập liệu 1300 kg/h. Hãy tính nồng độ dung dịch ra từ các nồi nếu 
cho rằng lượng hơi thứ của nồi sau hơn nồi trước 10%. 


Cần phải có mấy (số tối đa) nồi cho hệ cô đặc nhiều nồi dùng hơi đốt có áp suất dư 
2,3 kg/cmˆ cho nồi đầu và áp suất trong TB ngưng tụ là 147 mmHg. Tổng tổn thất 
nhiệt độ ĐA; = 41°K và chênh lệch nhiệt độ hứu ích ở mỗi nồi không dưới 8°. 


Trong hệ thống cô đặc 2 nồi xuôi chiều tiến hành cô đặc 1000 kg⁄h dung dịch 
NaNOQ; từ 10% (KL) lên 15% (KL) sau nồi 1, và 30% (KL) sau nồi 2. Nhiệt độ dung 
dịch sau nồi 1 là 103C, sau nồi 2 là 90°C. Hãy xác định khối lượng nước tự bốc hơi 
trong nồi 2 và tỉ lệ lượng nước tự bốc hơi so với hơi thứ của nồi đó? 


Trong 1 hệ thống cô đặc 2 nồi xuôi chiều, cô đặc dung dịch MgCb, nhập liệu 1000 


196 


kg/h, từ nông độ 8 % (KL) lên 12 % (KL) sau nồi 1, làm việc ở áp suất nồi 1 là 1 
kg/cmŠ, nồi 2 là 0,3 kg/cmŠ. Nhiệt độ cuối cùng của dung dịch sau nồi 1 là 104”°C, sau 
nồi 2 là 77C. Hãy xác định nồng độ dung dịch sau nôi 2. Nếu cho rằng dùng toàn bộ 
hơi thứ của nồi đầu để đun nóng nồi 2 (không lấy hơi phụ ra), bỏ qua tổn thất nhiệt? 
4.26 Trong 1 hệ thống cô đặc 2 nồi xuôi chiều để cô đặc dung dịch (NasCO2) áp suất làm 


việc ở nồi 1 là 1 kg/cm”, ở nồi 2 là 0,6 kg/cmẺ. Không có tách hơi phụ, dung dịch từ 
nồi l1 nhập vào nồi 2 với lưu lượng 500 kg/h, nồng độ 16% (KL), nhiệt độ 103”°C. Sau 
nôi 2 dung dịch có nhiệt độ là 80°C, nồng độ 28 % (KI,) đượa địa qua Ô TH trao đổi 
nhiệt để gia nhiệt cho dung dich loãng nhập vao nôi l có nhiệt đô đầu là 25°C: Bỏ 
qua tổn thất nhiệt và tổn thất nhiêt đệ. FTãy xac định: 

+ Nồng độ đau của dung dịch đưa vào hệ cô đặc; 


+ Biến thiên nhiệt độ của dung dịch loãng trong TB gia nhiệt nếu nhiệt độ của dung 
dịch đặc sau TB gia nhiệt là 32°C. 


+ Chỉ phí hơi đốt Dị (ở áp suất dư 2 kg/cm2, độ ẩm ð %) 


Cho nhiệt dung riêng trung bình của dung dịch đặc là 3,35. 103 J/kg.độ 
4.27 Trong một hệ thống cô đặc 2 nồi xuôi chiều dùng để cô đặc dung dịch CaCla, áp suất 
tuyệt đối của hơi thứ từ nồi 1 là 1 kg/cm”, từ nồi 2 là 0,3 kg/cmẺ, dung dịch nhập liệu 
1000 kg/h, cô từ 8 % (KL) lên 30 % (KL), nhiệt độ dung dịch sau nồi 1 là 104C, sau 
nồi 2 là 78°C. Trong nồi 1 tạo 400 kg/h hơi thứ, một phần dùng đốt cho nồi 2, 1 phần 
lấy ra làm hơi phụ cho các nhu cầu khác. (Hình 4.3). Hãy xác định lượng hơi phụ có 
thể lấy đi nếu cho rằng tổn thất nhiệt không đáng kể. 


Z~———-——-——->—————-- 


` `... 





+ 
. 





Hình 4.3 (của bài 4.27 Hệ 2 nồi ) Hình 4.4 (cua bài 4.28 có bơm nhiệt) 
4.28 Trong một TB cô đặc làm việc có bơm nhiệt (hình 4.4) tiến hành cô đặc 1 dung dịch 
từ 5 % (KUL) lên 15 % (KL), nhập liệu ở nhiệt độ 70ˆC, sản phẩm thu được là 550 kg/h. 
Máy nén hơi thứ từ I1 kg/cmˆ lên 2 kg/cmỂ. Hãy xác định: 
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+ Lượng hơi đốt bổ sung (hơi nước bão hòa khô, áp suất dư 2 kg/cm') 
+ Công suất cần thiết của máy nén, nếu hiệu suất là 0,72 
Cho biết: 
+ Tổn thất nhiệt độ A' = 2,ð°K; bỏ qua tổn thất A'' và A'” 
+ Tổn thất nhiệt là 5 % tổng nhiệt lượng đun nóng và bốc hơi; 
4.29 Cần phải làm lạnh dung dịch KNOạ 40 % (KL) đến bao nhiêu độ để sau khi làm lạnh 


và tách tỉnh thể thì dịch cái có nồng độ còn bằng Ä — nồng độ ban đầu? 
2 


4.30 Có bao nhiêu kg tỉnh thể tách ra được khi làm lạnh 4200 kg dung dịch xô đa từ 
30°C xuống 1B°C (dung dịch chứa 2,5 mol xô đa trong 1000 g nước). Xô đa kết tỉnh 
dạng NaaCOa ` 10H;O. 


4.31 Hãy xác định diện tích bề mặt TN cần thiết của TB kết tỉnh ngược chiều, trong đó 
người ta tiến hành làm lạnh 10000 kg/h dung dịch (NHạ)zSO¿ từ 85°C xuống 35°C, 
nồng độ dung dịch là 7,0 mol (NHạ)zSOa¿ trong 1000 g nước bằng nước có nhiệt độ ban 
đầu là 13°C, cuối là 24°C; nước bốc hơi 5 % so với ¡ dung địch ban đầu. Hệ số truyền 
nhiệt là 127 W/mF .độ. Tính chỉ phí nước? 


CÁC THÍ DỤ 


+ 


Thí dụ 4.1: Nồng độ ban đầu của dung dịch NaOH là 79 g trong 1 lít nước. Khối lượng 
'riêng của dung dịch đã cô đặc là 1,555 g/cmŠ ở 30°C, tương ứng với nồng độ dung dịch là 
840 g/1. Hãy xác định lượng nước đã bốc hơi trên 1 tấn dung dịch ban đầu? 
Nồng độ khối lượng của chất tan trong dung dịch đầu là: 


xạ=— PP? _ =0,0733 


1000 + 79 
Nồng độ của dung dịch cuối (sau cô đặc) là: 


Lượng nước đã bốc hơi từ 1T dung dịch ban đầu là: 
x 
Ww=Gạ|1 - “3| = 1000|1 — 9:9”33| = s6s kg 
xe 0,54 
Thí dụ 4.2: Hãy xác định nhiệt dung riêng của dung dịch salicilat natri 25%. 
Giải: 
Vì nồng độ dung dịch x > 0,2 nên sử dụng công thức (4.11). Trước tiên ta phải xác 
định nhiệt dung riêng của salicilat natri khan (cạ) theo (4.12), dùng số liệu ở bảng (4.1). 
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Ta có: 
Công thức hóa học của muối salicilat natri là: 
n. 
CaHa -OgHa(OH) COONa; M = 160 
COONa Sã 
c= 75.7+9,6.5+ 168.3+26.1._ 
160 
Vậy nhiệt dung riêng của dung dịch 25% salicilat natri theo (4.11) là: 
c = 4190. (1-x) + cịx = 


1,11 kJ/kg.K 


= 4190. 0,75 + 1110. 0,25 = 3420 J/kgđộ  (0,8162 kcal/kg độ) 
Thí dụ 4.3: Dùng qui tắc tuyến tính hãy xác định ẩn nhiệt hóa hơi của anilin ở áp suất 
P2 
0,2 kg/cm.“. - ˆ 
Giải: 

Sử dụng công thức (4-8) và (4-8') - Giáo trình Quá trình 0à thiết bị công nghệ hóa học 
- tập ð, lấy chất chuẩn là hexan. Nhiệt độ sôi của anilin ở p = 0,2 kg/emˆ là 130°C, cùng ở 
áp suất ấy hexan sôi ở 24,5°C và có ẩn nhiệt hóa hơi là r = 366. 10° J/kg (Hình XVIID. 


Vì quan hệ giữa T và 9 (ở cùng p idem) là đường thẳng, nên d6/dT là 1 đại lượng không 
đổi. Do đó: 


Thay các giá trị này vào công thức (4.36) ta có: 


Mạ 273 + 24,5 


(Hay 123 Kcal/kg) 
e Nếu chất chuẩn là nước thì ta được như sau: 


\ 2 2 
M 
rẠ=rp—P BI 49 _ aeg _¡o386 K . 0,826 = 515.000 J/kg 
dT 93 


Đối với nước ở p = 0,2 ata, nhiệt độ sôi bằng ð9,7°C, ẩn nhiệt hóa hơi r = 2358. 10 
J/kg (Bảng LVII) tức bằng 562,7 Kcal/kg. Tỉ số d9/đdT tìm theo biểu đồ ở hình XV là tang 
góc nghiêng của đường 12. 

đ6Ø _ 110-— 20 
dT 500-— 80 
Thay vào công thức (4.36) ta có: 


= 0,75 


. = 2858.103. lễ l8 


2 
———I| .0,75 = 503.000J/+kg 
935 (333 


Thí dụ 4.4: Hãy xác định chi phí hơi đốt là hơi nước bão hòa dùng trong hệ cô đặc 1 
nồi để cô đặc liên tục dung dịch xút. Nhập liệu dung dịch 2t/h với nồng độ đầu 14,1% (khối 
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lượng), nồng độ cuối 24,1% (khối lượng). Nhiệt độ hơi đốt 150°C, nước ngưng ra ở trạng thá 
bão hòa. Hơi thứ có áp suất bằng áp suã: khi quyển.-Tổn thất nhiệt của TB là 58000 W. 


Tiến hành tính cho trường hợp: 
a) Nhập liệu có nhiệt độ ban đầu 20°C; 
b) Nhập liệu có nhiệt độ ban đầu bằng nhiệt độ sôi trong TP; 
©) Nhập liệu có nhiệt độ 130?C. 
Giải: 


Vì hơi thứ trong TB có áp suất 1 ata nên nhiệt độ cuối của dung dịch đi ra khỏi thiết 
bị là 111°C (Bảng XXXVI),. 


a) Nhiệt lượng truyền từ hơi đốt đến dung dịch sôi, Bảng (4-24) là: 
Q = G2Ố(t”1— t') + W@Œ”w — C¿t”) + 9‹a 
Đối với cả 2 phương án tính toán thì các số hạng thứ 2 và 3 đều không đổi. 
s® Số họng th! nhốt: Trước tiên phải xác định nhiệt dung riêng ban đầu (Cạ) của dung 
dịch. 
Nhiệt dung riêng của NaOH khan theo công thức (4.12) là: 
G¡ = 16.8 + 9,6 + 26,0 
40 
Vậy nhiệt dung riêng của dung dịch NaOH 14,1 % khi nhập liệu là: 
Cạ = 1,31. 10”. 0,141 + 4,19. 10Ÿ. 0,859 = 3780 j/kg độ 
(Hay 0,903 Kcal/kg.đệ) 
- Nhiệt dung riêng của dung dịch NaOH 24,1% (KL) là: 
C, = 1,31. 10”. 0,241 + 4,190. 10Ê. 0,759 = 3495,9j/kg.độ (=~ 3,5 kj/kg.độ) 
hay 0,8343 Kcal/ kg. độ. 
- Nhiệt dung riêng trung bình của dung dịch là: 
G - 3780 + 3495,9 
2 


= 1,31 kử/kg độ 


= 3637,95j/kg.độ 


Vậy số hạng thứ nhất (là nhiệt lượng đun nóng dung dịch nhập liệu) là: 
a) Khi nhập liệu ở 20°C: 
Q¿„ = 2000. 3,78. 1oŸ 
3600 
b) Khi nhập liệu bằng nhiệt độ sôi: 
Qạn = 0 
c) Khi nhập liệu ở 130°C: 


(111 —- 20) = 195000W 


Q„„ = 1000. 3,78. 10` 
dn ” ———————————— 
3600 


(111 — 130) = —35.700W 
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e Số hạng thứ 2: 


Qw = WŒ”w — cạt,) = -Š2 (2677 — 3,5. 111) = 527 kW 
3600 
Với 
+ 
W=Ga|t— “| =2000|1 — 9:141Í ~ sao k/n 
Xe 0,241 


l7w = 2677 kJ/kg - nhiệt hàm của hơi nước ở áp suất tuyệt đối 1 kg/cm”. 
e Số hạng thứ 3: Qua. 


- Tính chỉ phí nhiệt cô đặc (khử nước) của NaOH để xác định tỉ lệ của lượng nhiệt này 
trong tổng cân bằng nhiệt của TB cô đặc. 


Theo “Sổ /qy các đại lượng hóa lý của Bộ Bách 'Khoa toàn thư uề kỹ thuật" (Tập VII) ta 
có nhiệt tạo thành NaOH trong dung dịch ứng với n mol nước trên 1 mol NaOH là: 


s13 TS [| sa] 


se Tính số mol nước ứng với l1 mol NaOH: 
+ Dung dịch đầu: 













- Số mol NaOH trong 1 kg dung dịch: Ng= bi 3,52 mol 
40 
- Số mol nước trong 1 kg dung dịch: NA = j0 =1 47,7 mol 
18 


- Số mol nước trên 1 mol NaOH: nạ = Kế TẾ 5 13,5 


+ Dung dịch cuối: 


- Số mol NaOH trong 1 kg dung dịch: Ng = 2! ~ 6,02 moi 


40 
- Số mol nước trong 1 kg dung dịch: NA= ÁUU — 21 42,1 mol 
18 
- Số mol nước trên l1 mol NaOH: nụ = kế 7,0 
6,02 
Do đó nhiệt khử nước là: Qea = 470,23 — 469,1 = 1,13 kJ/mol NaOH 
e Tổng nhiệt lượng khử nước là: 
Ng.Gs. 
TT B- 24 -đcđd _ 3,52. 2000. 1130 = 92290 W 


3600 3600 
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®e Lâp bảng tổng kê nhiệt lượng (W) của TB cô đặc ở 3 phương án (Bảng 4.3). 
Bảng 4.3 


Hạng mục chỉ phí nhiệt Các phương án tính 
bu, 3 


Cho bốc hơi nước, Qwy 508000 508000 5080000 


Cho khử nước, Qca 2220 2220 2220 
Do tổn thất, Q¡ (%) 58000 (7,6%) 58000 biên, : 58000 (10,9%) 
Cho dun nóng, Qạn 195000 —35700 





Nhận xét: 
- Theo Bảng 4.3 thì nhiệt khử nước (Q¿4) quá nhỏ có thể bỏ qua (tối đa 0,4%). 
- Xác định chi phí hơi đốt (Gnp): 
- Theo bảng LVI ta có các thông số của hơi đốt là (ở Tp = 150°C, p = 4,85 ata) 
¡' =2753.10°J/kg; c= 4,32.10°J/kg; 
e Do đó, theo công thức (4.6) chi phí hơi đốt cho các phương án (nếu hơi bão hòa khô] 


s) D.= Qạn + Qy + Qca —- 705 . 220 
a— si n..wwr^ =....=—====—===========—=== 
(—£)Œ p—©) (1 — 0,076(2753 — 4,32. 150). 10” 
= 0,3626 kg/s (hay 1305 kgjh). 
b) Dạ=—— 5109:2220  ~ 0,270 kg/s (hay 972 kg/h) 
(1— 0,102). 2105. 10Ẻ 
e) Dạ = 474520 = 0,2530 kg/s (hay 910 kg/h) 


(1 — 0,1092105. 10Ÿ 
e Trường hợp hơi bão hòa ẩm với độ ẩm  = 5% thì ta có: 
ý Úc 705. 220 


——— ` 9:2“ =0,3817kg/s (hay 1374 kgíh) 
(1 — 0,076(1 — 0,08). 2105. 10° 


b)Dạ=———_ 51080 __ ~0284 kg/s (1023 kgh) 
(1 — 0,102(1 — 0,08). 2105. 10” 


e) Dạ= 474520 
(1 — 0,109(1 — 0,08). 2105. 10” 
Thí dụ 4.5: Nhập 20 tấn dung dịch loãng nồng độ xạ = 5% khối lượng, ở nhiệt độ đầu 
20°C vào 1 thiết bị cô đặc chân không làm việc gián đoạn có diện tích bề mặt đun nóng 4ƒ 


= 0,266 kg/s (958 kgh) 


€ 


mˆ, áp suất tuyệt đối của hơi trong TB là 0,15 kg/cm2 để cô đặc đến nồng độ 50% khí 
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lượng. Nhiệt độ sôi và hệ số truyền nhiệt tổng quát trong TB được cho theo bảng sau: Nhiệt 
độ hơi bão hòa trong TB là 53.6°C. 


Bảng 4-4 


â 2150 1740 1130 


Hệ số truyền nhiệt k, W/mZ.độ 
Hệ số truyền nhiệt của giai đoạn gia nhiệt dung dịch loãng đến nhiệt độ sôi là k = 350 


W/mẺ độ. Nhiệt độ của hơi đốt (hơi nước bão hòa) là 120°C. 
Hãy xác định chỉ phí hơi đốt (có độ ẩm 5%) và thời gian cô đặc? 










—x_T =T =— 
mm. mia 
LH Ï me | m— 





Giải: 
+ Lượng hơi thứ bốc lên: 
Xa| _ 5 
W=Ga|1—-—| = 20.000|1 —- -—| = 18.000 kg 
Xe 50 


+ Giai đoạn 1: Đun nóng dung dịch từ 20°C lén đến 55°C (không kể tổn thất nhiệt ra 
môi trường xung quanh): 


Cạn = Gạca(t, — tạ) = 20.000. 4,19. 0,95(55 - 20) = 2.790.000 kJ (hay 665.000 keal) 
Với: 0,95. 4,19 - là nhiệt dung riêng của dung dịch đầu 5%, kJ/kg độ. 
- Chi phí hơi đốt của giai đoạn 1 (có kể đến tổn thất ra môi trường xung quanh là 3%): 


rp.0,95 — 2207.0,95 
Với: rp = 2207 kJ/kg - là ẩn nhiệt ngưng tụ của hơi nước bão hòa ở 120°C 
(hay 526,7 È€aÙ 
kg Tho 


0,95 - là độ khô của hơi đốt (tức độ ẩm ø = 1 - 0,95 = 0,05); 
- Thời gian cứa giai đoạn 1 (đun nóng đến 5ð°C) 


kịạAtiF  350.82,5.40 
Với: Ati - chênh lệch nhiệt độ trung bình của giai đoạn 1: 


120 > 120 
20 — 55 


Vì Ati / At¿ < 2 nên: 
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Attp = — = 82,5°C 


+ Giơi đoạn 2: (cô đặc). 
1/ Tổng kê nhiệt năng cho cả chu kỳ: 
- Nhiệt vào: ' 
+ Qp - nhiệt ngưng tụ hơi đốt; 
+ Qa = Gạcat”a - nhiệt dung của dung dịch đâu ở 55C. 
- Nhiệt ra: 
+ Qc = G,c¿t, - nhiệt dung của dung dịch cuối ở t = 9ð °C 
+ Q„=W.Ï„ - nhiệt dung hơi thứ ở nhiệt độ bão hòa tị = ð3,6°C 
Cân bằng nhiệt: (bỏ qua nhiệt tổn thất và hiệu ứng nhiệt cô đặc): 
Qp + Gạcata = G.c.t, + W.1”w 
Thay G„.. cctạ = (Gạ — W)c¿t¿ = Gạccte — W. cc . tc thì ta được: 
Qp = Gaạ(c.t. — cata) + W@””„ — ccte) = 
20000(0,656 . 95 - 0,965 . 20) + 18000(619,6 - 0,656 . 95) = 
10. 891. 440 kcal 
Với: cạ„ = 4046 j/kg.độ = 0,965 kcal/kg.độ 
Czọ„ = 2750 j/kg.độ = 0,656 kcal,kg.độ 


¡”„ = 2596 kj/kg = 619,6 kcal/kg - nhiệ t hà m củ a hơi thứ ở á p suấ t p = 0 ,drnxg/ 

.- Chi phí hơi đốt cho giai đoạn 2 (kể đến tổn thất nhiệt ra xung quanh 3% và độ ẩm 

của hơi 5%): 
V= 10.891.440. 1,03 _ 22420 kg 
526,7. (L — 0,0ð) 

- Thời gian cô đặc: 

. Trong thời gian cô đặc các thông số nhiệt độ, nhiệt độ sôi và hệ số truyền nhiệt của 
TB thay đổi (xem bảng 4.4) : 

. Phương trình truyền nhiệt cho khoảng thời gian nhỏ d z là: 

dQ = kF(T — t)dr 

chỉ chứa 2 hằng số: nhiệt độ ngưng tụ hơi đốt T = 120C và diên tích bà mặt truyền nhiệt 
F = 40 mẺ (nếu như cuối quá trình sản phẩm vẫn ngập hết bề mặt truyền nhiệt, ngược lại 
nếu sản phẩm không ngập hết bề mặt truyền nhiệt thì phải tính mức ngập thực tế của dung 
dịch ở từng thời điểm, nghĩa là khi ấy diện tích F cũng thay đổi). 


. Từ phương trình trên ta có: 


tdr = _—d9Q_. 
k(T - t) 
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. Tích phân tương ứng 2 vế từ O đến r¿ và từ O đến Q; ta có: 


Q; 
Frạ = _ 49 _ 
o kíT — t) 
và thực hiện tích phân bằng phương pháp đồ thị. 
. Để thực hiện tích phân bằng đồ thị, ta phải tính các đại lượng: 
1 


a) —— 
kŒT - t) 


theo bảng (4.4), ví dụ với x = 20% 


TS 
k(T —t) 1130120 — 60) 
b) ÖQ: ví dụ với x = 20% “ 


= 14,7. 1078...v.v 


3Q = Qạu + Qạ = 2U000 .. 4190. 0,95(60 - 55) + 15000(2596 - 4,19 . 60) . 10Ÿ 
= 398. 10Ê + 35175. 10Ê = 3,56. 1010 
Các trị số tính toán ta đưa vào bảng 4.5. 
Bảng 4.5 


 xxs | 5s | 1o | zr | s | 4 | 5s | 
3W, kg | 0 | 10000 | 15000 16700 17500 18000 
Šq.io'9 | co | 29 | 35 | 3% | 4a | s2 | 


K7 | 5% | %ä | s0 | 5 | 4 | 2| 
: : 7 14,7 
1 ,+œ 
kŒ —-9) 
6 




















-ỔỎ Vẽ đồ thị: 

Trục hoành: 1 mm = 1.10 Šm2/W 

Trục tung: l1 mm = 2. 10 J 

- Tương ứng của Ì mm trên đồ thị là: 

1 mm = 2. 1087. 1.10 Š8m2/W = 200 mÊs 


- Trên đồ thị xây dựng theo số liệu của bảng 4.5, ta xác định diện tích bè 
mặt phần gạch chéo (ví dụ theo qui tắc hình thang) ta được: 


q=4,27.10'° 
J _ 49 ~r.;„=2f5Ì 200 =ö50.000m2s 
kệT — t) 1 
Q=0 


. Từ đó (khi F = 40 mỂ const): 
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= 13755s=3,82h 


_ 250.000 
To = ——— 
40 


. Tổng thời gian 1 chu kỳ cô đặc là: (chưa kể nhập và tháo liệu) 
r =r1ị +r¿ = 0,67 + 3,82 =4,5h 
Thí dụ 4.6: Hãy so sánh tiêu hao năng 
lượng lý thuyết đối với 2 trường hợp: 
a) Rút hơi thứ bằng bơm chân không từ 
TBBH làm việc ở độ chân không 0,7 
kg/cm” và 


b) Làm ngưng tụ hơi thứ trong TBNT 
và dùng bơm bơm nước ra. Năng suất TBCĐ': 
là 1000 kg/h (theo hơi thứ). 





Giải 
a) Ta xem sự nén hơi thứ trong máy = 


bơm chân không là đoạn nhiệt, công chỉ phí Hình 4.5 (của thí dụ 4.6 - giản đồ T-s) 
xác định theo phương trình (2.13). : 


Enthalpy ỉạ, i¿ xác định theo giản đồ T-s của hơi nước (Hình 4.3 và XXYV). 
+ = iạ — i¡ = 2840. 10” — 2620. 103 = 220, 10Š = 220. 10Ÿ j/kg 
Óong suất cần thiết lý thuyết (chưa kể hiệu suất của bơm chân không) là: 


N„ = 220. 10”. 1000 
m=220.10_.1000 
3600 


b) Khi dùng máy bơm để bơm nước ngưng thì ta có công suất lý thuyết của máy bơn 
là (chưa kể hiệu suất máy bơm): 


= 62,7. 107W = 62,7 kW 


Na = Ÿ Áp _ 1000. 68,7. 10Ẻ 


= 0,019kW. 
1000 3sooo, 10oo. 1o° : 
Với: v=_ 10900 __ 1 n3. 


3600.1000 3600 
Ap = 0,7 kg/ cm” = 68,7. 10Ê Pascal 


Từ ví dụ trên ta thấy rằng rút hơi thứ bằng máy bơm chân không thì không hợp lý, 
tốn nhiều năng lượng (cao hơn dùng máy bơm bơm nước ngưng tới 62,7/0,019 = 3300 lan). 
Do đó người ta không rút hơi thứ đi mà làm ngưng tụ nó trước khi bơm đi. 


Thí dụ 4.7: 
Hãy dùng qui tắc Babô để xác định độ tăng nhiệt độ sôi (A') của dung dịch CaC 25% 
(KL) trong nước ở áp suất tuyệt đối Po = 0,36 kg/ cmỂ. 


Giải: 
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1. Xác định nhiệt độ sôi của dung dịch ở áp suất pạ = 0,36kg/ cm”. Theo bảng XXXVI 
ta được nhiệt độ sôi của dư:g dịch CaCl, 25% ở áp suất khí quyển (1,033 kg/cm2) là 
107,5°C và ở nhiệt độ đó áp suất hơi nước bão hòa là pạ = 1,345kg/cmˆ (bảng LVD). 

Theo công thức (5.9 của Giáo trình tập 5) ta có: 


m -Im = 0/77 
PoJl„ - \15345/ |rạp,s 


Vậy: 
|| ~=ozz- [936 
Po tạ Po tạ 
Hay: Pov, ) “ 9,36 „ 0,467 kg/ cmˆ = 343 mmHg 
2È 0,77 


Và theo bảng XXXVIII nhiệt độ sôi của nước ở pạ = 343 mm là 79,2°C. Đó cũng chính 
là nhiệt độ của dung dịch CaCl, 25% ở 0,36 kg/cmể. 
2. Xác định độ tăng điểm sôi: 


. Nhiệt độ sôi của nước ở p = 0,36 kg/cm” = 264,6 mmHg (theo bảng XXXVIID) là 
72,9°C. ` 


- „ Vậy độ tăng điểm sôi A' là: 
A? = (tsaa — tsam)p = 79,2 — 72,9 = 6,3°C = 6,3K 


Thí dụ 4.8: Hãy tính hiệu số tổn thất nhiệt độ A'' (độ tăng nhiệt độ sôi dung dịch do 
cột thủy tĩnh) của dung dịch CaCl, 25% trong TBCĐ chân không, với áp suất ở mặt thoáng 


Po = 0,36 kg/ cm”, chiều cao ống truyền nhiệt là H, = 4m (xem hình 4.1) 


Ở áp suất pạ = 0,36kg/ cmỂ, nhiệt độ sôi của nước là tạ = 72,9°C (bảng XXXVIID). 
Chiều cao thích hợp Họp của mức chất lỏng theo kính quan sát xác định theo (4.20) là: 
Hup = [0,26 + 0,0014(234 — 2am)]H, 


Vì cả hai oạa và Øam chưa biết (phải xác định theo nhiệt độ sôi của dung dịch) nên phải 
tạm chọn nhiệt độ sôi khoảng 85°C, khi đó được: 


Họp = [0,26 + 0,0014(1197 — 969)]. 4 = 2,3m 
Trong đó: 


Øạa = 1197 kg/ mỖ (theo bảng IV); Øpụ = L2aa = 598,5 kg/ mổ 
2 


am = 969 kg/ m” (theo bảng XXXIX) 
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Ap suát thuy tĩnh (pyp)  nưa chừng độ cao thích hợp là: 


1197. 9,81 2:3 _ 0 43kg / cmỄ 


Ptb = Po + 0,ðạn - ø. Họp = 0,36 + 0,5. . 
2.9,81.10 


Nhiệt độ sôi của nước ở p = 0,43 kg/em” (theo bảng LVII) là 77°C 
Vậy độ tăng nhiệt độ sôi do cột thủy tĩnh A'”' là: 
A” = trụ — tị = 77 — 72,9 = 4,1°C = 4,1K 


Thí dụ 4.9: Hơi thứ từ TBCĐ vào TBNT barômét theo 1 đường ống dài 14 m, ống ®lõ( 
mm, với vận tốc 50 m/s. Áp suất tuyệt đối trong TBNT là p¿ = 0,3 kg / cmẺ. Hiệ số ma sát 
À = 0,03. Trên đường ống có 3 chỗ ngoặc 90°C (£ = 0,2). Hãy xác định độ giảm nhiệt độ ¿ 

Giải: 


Theo định nghĩa thì A”= tạm. \ — tẹ Ở pạ= 0,3kg/em thì t„ = 68,7°C (Bảng LVID. 
Để xác định nhiệt độ t;ạm cần phải tìm áp suất ở bề mặt dung dịch pọ = pc + Ấp” (xem hình 
4.1); Trong đó Ap'”' tính theo công thức (4.18): 

Tổng hệ số trở lực cục bộ: 


- Vàoống 0,5 (bảng XIID 


-Raống 1,0 
- Ngoặc 3.0,/2= 0,6 
2£ =2,1 


Vậy: 


2 . : : 
Ni sả +3 + »| - 5-18): ý Tung `" 
2 đ 2 


Với:  = 0,188kg/ mŠ - khối lượng riêng của hơi bão hòa (theo bảng LVI]). 
Và: 

1390 
9,81. 10Ẻ 


Po = Pe + Ap””= 0,3+ = 0,314kg/cmˆ 


Theo bảng LVII ở pạ = 0,314kg/ cm” thì t,ạ„ = 69,6°C. 
Do đó: A'”” = tam — tạ = 69,6 - 68,7 = 0,9°K 
Thí dụ 4.10: Hãy xác định diện tích bề mặt truyền nhiệt .cần thiết của TBCĐ (Hình 


4.1) và chi phí hơi đốt là hơi nước bão hòa (ở áp suất tuyệt đối là 1,4 kg/œm”, độ ẩm 5%) 
của 1 TBCĐ chân không ở pạ = 0,346 kg/ cmˆ để cô đặc dung dịch CaCÙ từ 15% lên 25% 


(KL), nhập liệu 20000 kg/h, nhiệt độ ban đầu tạ = 75°C. Hệ số truyền nhiệt lấy là 1000 Wim? 
độ, còn nhiệt tổn thất lấy 5% so với lượng nhiệt hữu ích. 
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Giải: 
1. Chế độ nhiệt độ: 
+ Nhiệt độ hơi thứ trong buồng bốc hơi của TBCĐ là: 
tsạm = tạ + A””? = 71,7 + 1 = 72,7°C (ở pị = 0,36kg/ cm?) 
Trong đó: tạ = 71,7°C - là nhiệt độ hơi nước bão hòa ở pạ = 0,346kg/cmÊ (Theo bảng 
LVID; chọn A'”' = 1°C; 
+ Nhiệt độ sôi cuối của dung dịch sẽ là: 
tsaa = tạm + A' = 72,7 + 6,3 = 79°C 
Trong đó: 
A” = 6,3°C (theo ví dụ 4.7) 
+ Nhiệt độ sôi trung bình (t;aa¿) của dung dịch trong ống truyền nhiệt là: 
tad¿p +Ap) = tadá@p,) + Á” = 79 + 4,1 = 83,1°C 
Trong đó: 
A” = 4,1°C từ ví dụ 5.8 
2. Nhiệt lượng trao đổi: 


se Nhiệt lượng truyền từ hơi đốt cho dung dịch sôi, theo công thức (4.5b) và bỏ qua hiệu 
ứng nhiệt cô đặc Q.a là: 


Qp = Ga(c.t. — cạtạ) + W.i””„ + Q¿ 

Trong đó: c„ = 4190(1 - 0,25) + 703. 0,25 = 3318 j/kg.độ (theo công thức 4-11) 
ca = 4190(1 — xạ) = 4190(1 — 0,15) = 3560 J/kg độ 

(theo công thức 4.10) 
†„ = 2496 kdJ/kg - enthalpy của hơi thứ ở t = 72,7°C 

e Do đó, nếu kể đến tổn thất 5% thì: 





- Qu= Nr Ừi 83,1 — 3560. 75) + 2,22. 2496. 103| = ø869. 103 W 
3600 


Trong đó lượng nước bốc hơi, theo công thức (4.3) là: 





W = Gạ|1 — “4| = 2000011 _ 15| ~ 2 22 wg/s 
xe} 3.600 25 


ở. Chỉ phí thực hơi đốt: (theo công thức 4.6): 





“no (3318. 83,1 — 3560. 7ð) + 2,22(2496. 10” — 3318. 83, 1) 
0 











= 2,465 kg/s 





(1 — 0,08(1 — 0,08). 2237. 10 


Với: r = 2237. 10Ẻ J/kg - nhiệt hóa hơi của nước (chính là i”p — c9) ở áp suất p = 1,4 
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kg/cmˆ (bảng LVII) 
e Chi phí riêng hơi đốt: (theo công thức 4.8) 


G +..ã sổ 
m=._ D_ 2/465 _ 111 kg hơi đốt 


W 222-  kghơithứ 
4. Chênh lệch nhiệt độ: ~ 


+ Tổng chênh lệch nhiệt độ (biểu kiến) theo (4.22) là: 

Át = Tp — ty = 108,7— 71,7 = 37°C = 37K 
+ Chênh lệch nhiệt độ hữu ích, theo (4.29) là: 

Atuj = tp — tạqa = 108,7— 83,1 = 25,6°C = 25,6K 
Trong đó: Tp = 108,7 - là nhiệt độ hơi nước bão hòa ở Pp = 1,4kg/cmˆ (Bảng LVI)), 
+ Kiểm tra: 

2A=A'+A”+ A= 6,3 + 4,1 + 1 = 11,4°C 

Atn¡ = AtT— 2A = 37— 11,4= 25,6°C = 25,6K 
5. Diện tích bề mặt truyền nhiệt của buồng đốt, theo công thức (4.30) là 

£=_SD _ õ869.10° 

kAtp; 1000.25,6 

Thí dụ 4.11. Hãy xác định khối lượng 


= 229 m? 


phần kết tỉnh của potache (H;CO;) trong TB kết 
tỉnh khi làm lạnh 10 T dung địch bão hòa potache trong nước từ 80°C xuống đến 35°C không 
có bốc hơi nước. Cho biết hàm ẩm tự do của potache kết tỉnh sau khi ly tâm là 3% (KL) và 


hàm ẩm nội (ngậm nước) theo cấu trúc tỉnh thể là K;CO¿. 2H,O. 
Giải 
- Độ hòa tan của KạCO; (theo hình XX) ở nhiệt độ là: 


IKzCO. 
80°C 'Ì¡ Nike: 2ưàng 
100Œ nước 
C 
35°C TT “mui xsộnc.Ã 
1000g nước 
- Vậy nồng độ K;ạCO; trong dung dịch đầu và dịch cái còn lại là: 


10138  _ 0,58 


= Đầu: X1= *gs0°C = = 
1000 + 10. 138 


8,15. 138 
————`" 
1000 + 8,15. 138 


Với Mự co, = 138 kg/mol; Mự co, .2H,O = 174 kg/mol 


- Cuối: Xa= Ä*3ã5°c = =- 0,53, 
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x¿ = JÖŸ(1 — 0,03) = 0,770 


138 


- Trong đó —“^ là hàm lượng K„CO¿ khan trong tỉnh thể thô EK,CO; . 2H;O mà không 
174 


có ẩm tự do. 
- Vậy lượng tỉnh thể thô K;CO;. 2H¿O thu được theo công thức (4.65) là (độ ẩm 3%) 
_ G„, = 10000/0,8 — 0,53) 
0,77 — 0,53 
- Hàm lượng chất K;CO; khan thu được là: 
Gp = 2083,33). 0,77 = 1604,1667kg 
- Vậy tỉ lệ thu hồi chất tan thực tế là: 


= 2083,3%3)kg 


G 
1p = —T— =- 99416Š7 ~ 0 2765 (tức chỉ có 27,65%) 


G1xị 10000. 0,58 





Thí dụ 4.12. Hãy xác định nhiệt lượng cần phải thoát đi từ 1 TBKT liên tục được làm 
lạnh từ 90°C xuống 40°C để kết tỉnh dung dịch NaNO; nồng độ đầu (ở 90°C) là 16 mol 


NaNO, trên 1000 ø nước, nhập liệu với lưu lượng 5000 kg/h. Cho biết trong quá trình kết 


tỉnh lượng nước bốc hơi khoảng 3% khối lượng dung dịch ban đầu và tỉnh thể thu được có 
độ ẩm khoảng 5% khối lượng. 


Giải: 
Theo đường cong độ hòa tan của NaNO; (Hình XX) ta tìm được nồng độ bão hòa ở 
40”C của dung dịch này là 12,3 mol NaNQ trong 1000 ø nước. 
- Tính các nồng độ: 


n Đầu: Xa = _ 16.85 = 0,576 
1000 + 16. 85 
- Cuối: x=— 153.85 _ _ o nỊ† 


1000 + 12,3. 85 
x¿ = 1— 0,05 = 0,95 


Với: MNaNO, = 85. Tinh thể không có ngậm nước (NaNOQ,) bên trong, chỉ có phần ẩm 
bên ngoài. 
- Khối lượng tỉnh thể thô thu được sau khi kết tỉnh (trước khi sấy) theo (4.64) là: 
Gụy = e4 — xe) + W%. _ 50000,576— 0,511) + 0,03. 5000. 0,511 
' X; —Xẹ 3600(0,95 — 0,511) 
- Hàm lượng NaNO; khan dạng tinh thể thu hồi được là: 


= 0.254 kg/s 


Gp = (1 — 0,08)Gw¿ = 0,95. 0,254 = 0/2413 kg/s 
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- Tỉ lệ thu hồi NaNQ, là: 


m= S8 =_— 02413 ~ 0.3016 (sức 30, 160%) 
Gp 5000 .0,576 
3600 


+ Nhiệt lượng cần phải thoát đi tính theo công thức sau (bỏ qua tỏa nhiệt tự nhiên 
môi trường xung quanh): 


Q = GaỂ() — tạ) + Gụ.q - W.r 
Trong đó: 
+ Ẩn nhiệt kết tỉnh q của NaNO;, bằng 21000. 10Ê J/kgmol (bảng XXXVID), 
+ Nhiệt dung riêng: 
- của NaNO, khan là: 
'cụ = 26,0 + 26,0 + 3. 16,8 
85 
- của dung dịch đầu (xạ = 57,6%): 
ca = 4190. 0,424 + 1200. 0,576 = 2470 J/kg độ 
- của dung địch cuối (x, = 51,1%): 


= 1,2 kJ/kg.độ 


c„ = 4190. 0,489 + '1200. 0,511 = 2662,1 đ/kg độ 
- Trung bình: 


.-= 24 + œ) = 2/2662 + 2470) = 2566 J/kg độ _ 
Vậy: 


3 
a 5000 2e etoo ~ 40) + 0,241. 21000. 10” _ 0,03. 5000. 2345. 10 
3600 85 3600 
= 140101,4W = 140 kW 
Trong be 2345. 10` J/kg là ẩn nhiệt bốc hơi của nước ở nhiệt độ trung bình bì 


„90 + 40) = 65"C (Bảng LVI). 


Thí dụ 4.18. Dùng số liệu của ví dụ 4.12, hãy tính toán bề mặt truyền nhiệt cần thiểi 


để làm lạnh và lượng nước phải dùng. Cho biết hệ số truyền nhiệt k = 100 W/mẺ độ. Nưaa 
vào vỏ áo của TBKT có nhiệt độ ban đầu là 30°C. : 


Giải: 


- Ta chọn sơ đồ làm nguội ngược chiều, bố trí bề mặt truyền nhiệt dạng vỏ áo (nồi 
vỏ) quanh TBKT. Biến thiên nhiệt độ nước cho phép 5°C 


Sơ đồ 90°C + 40°C. At'=l10 
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35°C > 30°C At'"=55 





Và Atioz = Ất = At” = 10 - 55 = 26,4°C 
At 10 
Ln—— n— 
_ At” 55 
- Diện tích bề mặt truyền nhiệt cần thiết được tính theo công thức sau: 
r=_S 
kAtioz 


Vậy  P~ 140101 _ „. 2 
100. 26,4 


- Lượng nước cần dùng là: 





Ga= Q Km CC SỦI.. GỌI du mày jĐ 
Cnỏta 419035 — 30) 


- Rõ ràng việc bố trí l1 nồi 2 vỏ có F = 53mẺ là khó thực hiện được, cần phải kết hợp 
bố trí 1 bề mặt truyền uhiệt dạng ống xoắn chẳng hạn bên trong TBKT. 
- Giả sử ta dùng 1 TBKT vỏ áo có F=3 mổ, sau đó bổ sung 1 ống xoắn có hệ số truyền 


nhiệt lš 500 W/m2 độ. Hãy xác định diện tích bề mặt truyền nhiệt cần thiết bổ sung nếu 
cho rằng nhiệt độ nước vào và ra ở 2 bè mặt truyền nhiệt là như nhau. 


+ Nhiệt lượng do vỏ áo của TBKT dẫn truyền đi được là: 
Qì = kIF1Atiszi = 100. 3. 26,4 = 7920 W 
+ Phân nhiệt lượng sẽ phải do ống xoắn mang đi là: 
Q;z = Q— Q\ì = 140101 - 7920 = 132181 W 
- Vậy diện tích bề mặt truyền nhiệt bổ sung là: 


Thí dụ 4.14. Hãy tính hiệu suất tách nước và hệ số cô đặc bằng kết tỉnh nước cho 1 
dung dịch nước trái cây ép có nông độ chất khô ban đầu là Xạ = 15% khối lượng. Cho biết 


quá trình có đặc dừng lại khi đạt nồng độ ơtecti của dịch cái là xg = 65% (KL) và cho phép 
tổn thất chất khô theo nước đá với nông độ chất khô tối đa 2% (KL). 


Giải: 
Ta chọn luôn nồng độ tạp chất cuối quá trình là x/A" = 0,02 
+ Hệ số cô đặc của dung dịch này là: 
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Tức dung dịch được cô đặc hơn 4 lần. 

+ Hiệu suất tách nước (dung môi A) của quá trình kết tỉnh này là (theo công thức 
4.57): 
Œpg — *a)(Ì — XgA) _ (0,65 — 0,15(1 — 0,02) 
(xg — XwA)(1 — xa) (0,65 — 0,02)(1 — 0,15) 
Vậy đã tách được 91,5% lượng nước khỏi dung dịch ban đầu. 


TA =— = 0,915 


+ Khối lượng nước đá (thô) được tách ra từ 1 kg dịch ép ban đầu là: 


Xg — Xa. 4c đá 
Xg —“XwyA 0,65— 0,02 kg dịchép 
+ Lượng chất khô bị tổn thất theo nước đá là: 
AGg = G'AxwA = 0,7936. 0,02 = 0,01587= kg chất khô 
kg dịchép 
Tức mất khoảng 16 g chất khô cho 1 kg dịch ép 
+ Sản phẩm thu được (dịch ép đã cô đặc) là: 
G„ = Gụy — G)x = 1 — 0/7936 = 0,2064 kế dịch cô 
kg dịchép 


Tức tỉ lệ thu hồi sản phẩm của quá trình cô đặc bằng kết tỉnh này là khoảng 21% nước 
ép ban đầu. 


Thí dụ 4.15 Hãy tính hệ cô đặc 3 nồi xuôi chiều tuần hoàn tự nhiên để cô đặc 5 TJ 
dung dịch NaNO; từ 12% (KL) lên 40% (KL), nhập liệu ở nhiệt độ sôi. Áp suất hơi đốt ¿ 
nồi đầu là 4kg/cm”. Chiều cao ống đốt là 4m. Độ chân không trong TB ngưng tụ barômel 
là 0,8 kg/cm. ; 

| Giải: 


1. Tổng lượng hơi thứ tạo thành trong 3 nồi là: 
W= — = H = 0,97 kg/s = 3500 kg/h 
40 


2. Phân phối phụ tải cho cóc nồi: 


Dựa trên các số liệu thực tế ta chọn tỉ lệ khối lượng hơi thứ tạo thành tại các nồi như 
sau: 


I1/H/II = 1,0/1,1/1,2. 


Ghi chú: (*) Trong các tài liệu tham khảo có một số phương pháp tính hệ cô đặc nhiều 
nồi. Tất cả chúng đều có châm chước điểm này hay điểm khác, do đó làm giảm độ chín! 
xác của kết quả cuối cùng. Một trong những phương pháp đơn giản đó được dùng trong v 
dụ này. 


lo đó lượng hơi thứ tạo thành: 
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- Ở nồi I: Wqạẹ=——259.1.._.=0,2068kgls 
36001 + 1,1 + 1,2) 

-ỞnồiI: Wy=——S00.1Ì  =0,324kg/s 
36001 + 1,1 + 1,2) 


.ỞØdãiE Ws=—S 00:1“... =0,851kgfs 
36001 + 1,1 + 1,2) 
Cộng: W = 0,97 kg/s 
3. Tổng nồng độ dung dịch tại các nồi. 
+ Lưu lượng dung dịch từ nồi I nhập vào nồi II là: 
G¡ = Gạ — W¡ = 5099 _ 0,295 = 1,39 — 0,295 = 1,09 kg/s 
3600 
Nồng độ dung dịch sau nồi I (đầu nồi II) là: 


XỊ = _ _—_—__-= ————- 15,2 (KL) 


+ Lưu lượng dung dịch từ nồi II nhập vào nồi III là: 

G„ = Gạ — W¡ — Wạ = 1,39 — 0,295 — 0,324 = 0,77 kg/s 
Với nồng độ xạ: 

x„ = b39- 1Ÿ ~ 21,6% ŒKL) 

0,77 

+ Sản phẩm ra từ nồi III là: 

Gẹ = Gạ — W = 1,39 — 0,97 = 0,42 kg/s 
Với nồng độ x.: 


x¿= L9: lỄ ~ 40% (KL) 
0,42 
(Đúng như đâu đề) 


4. Phân phối chênh lệch áp suốt cho cóc nồi: 


e Tổng chênh lệch áp suất giữa hơi đốt của nồi I và áp suất trong TB ngưng tụ barômét 


(Lưu ý: p¿ = 1- 0,8 = 0,2 kg/cm”) 
Ap = 4,0 - 0,2 = 3,8 kg/cm” 
e Sơ bộ ta giả sử chia đều tổng chênh lệch áp suất đó cho 3 nồi, mỗi nồi có chênh lệch 


AP¡ = = = 1,27 kg/cmˆ 


Như vậy áp suất làm việc trong các nồi là: 
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-ỞnồiIII: pạ= 0,2kg/cmf 
‹ỞnồilI:  pạ=0,2+1,27= 1,47kg/emẺ 


-ỞnồiI: - pị = 1,47+ 1,27= 2,74kg/emf 


Áp suất của hơi đốt nồi I là: 2,74 + 1,27= 4kg/ cm”. Theo bảng hơi nước ta xác định 
nhiệt độ hơi thứ bão hòa và ẩn nhiệt tạo thành hơi thứ của từng nồi như sau: 


Mi | Nhiệt độ của hơi thứ bão hòa, °C Ẩn nhiệt hóa hơi, k.J/kg 


- Nồi l 
~ Nồi II 
~ Nồi III 
- Hơi đốt nồi I 





Các nhiệt độ đó cũng xem là nhiệt độ ngưng tụ của hơi thứ của các nồi. 

5. Tính tổn thốt nhiệt độ của các nồi: 

a) Tổn thất do nồng độ 

Theo bảng phụ lục (ví dụ bảng XXXVI) ta tìm được nhiệt độ sôi của dung dịch áp suất 
khí quyển: 


xu) 0ộ, Nhiệt độ sôi, Độ tăng diểm sôi, 
tsqd°C A'GC) 


15,2 






Để đơn giản tính toán ta bỏ qua khêng tính lai tổn thất nhiệt độ do nồng độ (xem như 
bằng độ tăng điểm sôi ở áp suất khí quyển). Do đó tổng tổn thất nhiệt độ ở 3 nồi là: 


2A,=2+3+7=12°C 


b) Tổn thất nhiệt độ do cột chất lông: 
- Theo sổ tay ta xác định khối lượng rièng dung dịch NaNO; tại 20°C như sau: 


Nồng độ (%) 





216 


+ Ta lấy các giá trị khối lượng riêng này (có dự trửữ 1 ít) cả để tính nh:2! đệ xÃ( dung 
dịch trong các nồi. 


+ Các tính toán đều dựa vào mức chất lỏng thích hợp trong các ống truyền nhiệt. 
* Nồi ÏI: 
Họp = [0,26 + 0,0014(2a4 — øam)]. Hạ = 
= [0,26 + 0,0014(1098 - 1000)].. 4 = 1,589 m; 
Pạb = Po + 0,ð2aagH,„ = 2,74 + —————-- —.=-—ˆ.ˆ. ng 
2.9,81. 10Ẻ 


Ở pạ = 2,74 kg/ cm, t„ = 129,4°C 


P¿p = 2,78 kg / cmỔ, t„ = 130,6°C 
A”* = 130,6 — 129,4 = 1,2K 
* Nồi II: 
Họp = [0,26 + 0,0014(1156 - 1000)]. 4 = 1,91m 
0,5. 1156. 9,81. 1,91 
2.9,81. 10 


Ptp = 1,47 + = 1,52 kg/ emˆ 


Ở pạ = 1,47 kg/cmỆ, t„ = 110,1°C 


Pẹp = 1,52 kg / cm, t„ = 112,3 
A”* = 112,3— 110,1 = 2,2°C = 2,2K 
* Nồi II: 
Họp = [0,26 + 0,0014(1317 — 1000)]. 4 = 2,81m 


pạ„= 0,2 + 0ð. 1317. 9,81.2,81 _ o2o kg / Quê 
_2.9,81. 10Ẻ 
Ở p¿ = 0,2kg/cm”; t„ = 59,7°C (t2) 


Prụ = 0,29 kg/ cm”; t = 68;7°C = A”¡ = 68,7 — 59,7= 9°QC 
- Tổng tổn thất nhiệt độ do cột thủy tĩnh: 
2)A”?= 1,2 + 2,2 + 9 = 12,4°C = 124K 
c) Tổn thất nhiệt độ trên đường ống dẫn hơi thư: 
Chọn A'””; = 1 K const; Ð3A'”; = 1.3 = 3°C =3K 
Vậy tổng tổn thất nhiệt độ của cả hệ thống là: 
2A; = 12 + 12,4+ 3= 27,4°C = 27,4K 


6. Chênh lệch nhiệt độ hứu ích ở cóc nồi: 
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+ long chẽnh lẹch nhiệt dộ tbiêu kiên) của cả hệ thống: 
AT = Tp — tạ = 143 — 59,7 = 83,3°C = 83,3K 
+ Tổng chênh lệch nhiệt độ hưu ích của hệ thống là: 
2 At = AT — 2A, = 83,3 — 27,4 = ö55,9°C = 55,9K 
7. Nhiệt độ của dung dịch ở các nồi: 
Nồi III: tạ = 59,7+ 1 + 7+ 9= 76,7°C 
Nồi II: tạ = 110,1+ 1+ 3+ 2,2 = 116,3°C 
Nồi I: tị = 129,4+ 1 + 2 + 1,2 = 133,6 
8. Tính cóc hệ số truyền nhiệt của các nồi: 
- Theo nhiệt độ sôi và nồng độ trong các nồi đã tính được ta xác định các thông số vật 
lý và hóa lý của dung dịch (khối lượng riêng, hệ số dẫn nhiệt, độ nhớt, nhiệt dung riêng...) 
- Chọn đường kính ống và chiều đài (tùy kiểu nồi, tính chất dung dịch). 


- Tính hệ số truyền nhiệt của các buồng đốt (1 bên hơi nước ngưng tụ, 1 bên dung dịch 


sôi) có chú ý tới lớp cặn bám ở ống chừng O,ð mm. (xem các ví dụ ở chương 3). 


! 
° Trên cơ sở các tính toán sơ bộ ta chọn: 


-ỞnồilI:  kị = 1700W/m2độ 
-ỞnồilII:  k„= 990W/m2độ 
- Ở nồiIII: kạ =ð80W/mđộ 


- Tỉ lệ tương ứng giứa các hệ số truyền nhiệt của các nồi là: 
kị /kạ/ ky = 1/0,58/0,34. 
9. So sánh cân bằng nhiệt cóc nồi. 
- Để đơn giản các tính toán gân đúng ta bỏ qua tổn thất nhiệt ở các nồi ra xung quanh 
và lấy nhiệt độ của dung dịch từ nồi này nhập vào nồi sau nó bằng nhiệt độ sỏi trung bình. 
° Do nhập liệu vào nồi I ở nhiệt độ sôi nên nhiệt chỉ phí ở nồi I là: 
Qị = W¡r = 0,295. 2179. 10” = 643000W 


+ Dung dịch nhập vào nồi II ở trạng thái quá nhiệt, nên nhiệt đun nóng Q âm (nhiệt 
tự bốc hơi) và chi phí nhiệt ở nồi II là: 

Q¿ = Wzra — G¡C¡(t¡ — tạ) = 0,324. 2234. 10” — 1,09. 4190. 0,848/133,6 — 116,3) 

= 655700 W; 

+ Nhiệt lượng do hơi thứ nồi I cung cấp khi nó ngưng tụ lại là Wạr = 643000W. Vậy 
sai số trong cân bằng nhiệt của nồi II không quá 1%. 

+ Chỉ phí nhiệt ở nồi III là: 

Qạ = Wara — G¿C¿(t¿ — tạ) = 0,351. 2357. 10” — 0,77.4190.. 0,784(116,3 — 76,7) 
= 743000 W 


e Hơi thứ của nöi ÏÍ cũng cấp một lượng nhiệt lkhi nó ngưng tụ là : 





W.r, = 0,324. 2234. 10” = 724000 W 
10. Chỉ phí hơi đốt do nồi ÏI lò : 

6430 

K ba ái = 0,3 kg⁄s 

2141.10 

Chi phí riêng hơi đốt là : 
Ð 0,3 
= —=_— = 0,31 kg/k: 

W_ 097 diều 


11. Phán bố chênh lệch nhiệt độ hữu ích cho các nồi 


Ta tiến hành phân bố chênh lệch nhiệt độ hữu ích cho các nồi theo 2 phương án : 


+ Theo điều kiên F)¡ const; tỷ lệ với Q⁄k 


+ Theo điều kiện E F¡ minimum; tỷ lệ với 2/Q⁄k 


+ Xác định yếu tố tỉ lệ : < 

Nỗi I S2 DU - ng 
1700 

Nồi II kSE CÁ các = 664 
990 

Nỗi II xa 
580 

="£ = 2322 
k 


Chênh lệch nhiệt độ hữu ích ở các nỗi là : 


Phương án F`, const 


55,9. 664 _ 
2322 
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Ạ 
k 
19,45 


25,76 


35,80 


g~ 
J2 =sioi 


Phương án > F); min 


_ 55,9. 19,45 _ 


At, 153,4; 
31,01 
A£ - 59. 25,76 _ 17,8; 
8L,0I 
At, = 55... 35,80 = 24,7; 
31,01 
25 ;,A:, =55,99K 


+ Xác định diện tích bẽ muạt truyện nhiệt F; 


Phương án F; const Phương án >T min 
.ˆ 643000 _ 41,56 m2 #ạ 643000 _ 28,23mẺ 
1700. 9,1 1700. 13,4 
=Ý_657000_ _ ¿1 74m Pue_ S700) _ g7 28m 
990. 15,58 990, 17,8 
-_743000 _ 41 72m^ Fa= 22000 - 51,86mˆ 
580. 30,7 580. 24,7 


Tuy nhiên ta nên chọn phương án diện tích bề mặt truyền nhiệt bằng nhau cho tiện 
công tác chế tạo. 


13. Kiểm tra nhiệt độ hơi thứ và úp suốt ở các nồi: 
Nhiệt độ sôi, °C Nhiệt độ ngưng tụ hơi thứ, °C Áp suất, p,, kg/ cmỂ 
ts = Tgất— At tọ=tsT— 2/Ai 
143,0 - 9,1 = 133,9 133,9 - 4,2 = 129,7 


129,4 - 15,9 = 119,5 113,5 - 6,2 = 107,3 


107,6 - 30,7 = 76,9 76,9 - 17,0 = 59,9 





Sau đó dựa vào bề mặt truyền nhiệt ở các nồi vừa tính, ta tiến hành tính toán chính 
xác hơn, trong đó kể cả tổn thất nhiệt ra môi trường xung quanh và thay đổi một ít sự phân 
bố nhiệt độ và áp suất trong từng nôi. 
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CHƯƠNG 5 


TRUYÊN KHỐI ~ HẤP THU 
—_— TT RUI!IFLNHHOI-HAPETIHU  _- 


CÔNG THỨC TÍNH TOÁN 


1. Thành phần pha của hệ hai cấu tử lỏng - khí (hơi) được cho ở bảng 5.1. 
Bảng 5.1 


Ký hiệu cho nồng độ của cấu tử A 
Trong pha lỏng Trong pha hơi (khí) 









Phần mol, kmol A / kmol A + B 
Phần khối lượng, kg A / kg A + B 

Tỉ số mol, kmol A / kmol B 

Tỉ số khối lượng, kg A / kg B 

Nồng độ mol, kmol A / m3 A + B 
Nồng độ khối lượng, kg A / m?A + B 













Các công thức biến đổi nồng độ (trong pha lỏng) được cho trong bảng 5.2. Công thức 
tương tự được sử dụng cho pha khí nhưng lần lượt thay, y, Y và Cy cho x, X và C,. 


2. Nồng độ của một cấu tử trong pha khí có thể được biểu diễn theo áp suất riêng phần. 
Trên cơ sở các định luật Clapeyron và Dalton, phần mol (phần thể tích) y của cấu tử bất kỳ 
¡ trong một hỗn hợp khí lý tưởng là: 


y =p//P (5.1) 
với p¡ - áp suất riêng phần của cấu tử ¡ trong hỗn hợp khí; 
P = *pị - áp suất tổng cộng của hỗn hợp khí hay hơi bằng với tổng các áp suất riêng 
phần của tất cả các cấu tử. 
3. Định luật cân bằng pha cho dung dịch lý tưởng 
a) Định luật Henry 
p”?= Hx (5.2) 
với p” - áp suất riêng phần của cấu tử trong pha khí cân bằng với pha lỏng; 
x - phần mol của cấu tử trong pha lỏng; 


H - hệ số Henry (còn được gọi là hằng số định luật Henry) tùy thuộc vào nhiệt độ 
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cóở 


g 
l]j + VỊ ' x 
* 


tỊ 
VỊ  'X 


BỊN (X — 1) + VỊ ' x 
VỊ ' x 
8ỊN (% - 1) + VN 
VỊ[ 'x 


V j) ng ộp đuoN 





Ộđ ĐNỌN I0G NIXNH2 20HL ĐNQ2 2ÿ2 
ø'q đuyq 


Các giá trị của hệ số H cho một số dung dịch với nước của một số chất khí cho ở bảng 
5.3. 


Dùng giá trị p* = y* P từ phương trình 5.1 để thay vào 5.2 ta được: 
y” =mx (5.3) 
với y* - phân mol của cấu tử trong pha khí cân bằng với pha lỏng. 


> 


m = H/P - hệ số vô thứ nguyên (hệ số phân bố) có giá trị không đổi cho một hệ 
lỏng - khí ở t = const và P = const. 
Nếu hệ hai pha có ba cấu tử (pha khí A + B, pha lỏng A + C), ta biến đổi (5.3) theo 
x và y* ra theo tỉ số mol hoặc tỉ số khối lượng X và Y*, XvaY” (bảng 5.2) ta được: 


+ 








Y -_=m_Š (5.4) 
l+Yy 1+X 
TT =_ Ä*__ (5.5) 
— MA _— Mẹ 
Y +—- X+— 
Mp Mc 


với MẠ - khối lượng mol của cấu tử A phân bố giứa hai pha; 
Mp - khối lượng mol của cấu tử thứ hai trong hỗn hợp khí hai cấu tử; 
Mc - khối lượng mol của cấu tử thứ hai trong hỗn hợp lỏng hai cấu tử. 
._ Trường hợp nồng độ của cấu tử phân bố giữa pha lỏng và pha khí có giá trị thấp, 
Ÿ << l1 và X << l, các đại lượng Y* và X trong mẫu số của (5.4) có thể bỏ qua: 
Y=mxX (5.6) 
Tương tự, khi YÌ << M„/Mg, từ (5.5) ta được: 


Y 


*= m ứcx (5.7) 
Mpg : 

b) Định luật Raoult 

Pt=P°x (5.8) 

với p” - áp suất riêng phần của cấu tử trong hỗn hợp khí (hơi) cân bằng với pha lỏng. 
P” - áp suất hơi bão hồœ của cấu tử nguyên chất, có giá trị thay đổi theo nhiệt độ; 
x - phân mol của cấu tử trong pha lỏng. 

Thay p* trong (5.8) vào (ð.1) ta được: 


° 


y*e= 





x (5.9) 
P 


với y* là phần mol của cấu tử trong pha khí cân bằng với pha lỏng. 
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Hang o.ð 
Giá trị của hệ số Henry H cho dung dịch với nước 
của một số chất khí (H . 10, mmHg) 


Monoxidcarbon 
Nitrogen 
Oxigen 





SulfurRidrogen 





Với hỗn hợp hai cấu tử khí và cả hai cấu tử đều tuân theo định luật Raoult, phương 
trình (5.9) có dạng: 


đXA 
xà —————— (5.10) 
l+(a— 1)XA 
với œ = P°A/P”p - độ bay hơi tương đối. 
P°ạ - áp suất bão hòa của cấu tử dễ bay hơi (nhiệt độ sôi thấp hơn) 
P”p - áp suất hơi bão hòa của cấu tử khó bay hơi (nhiệt độ sôi cao hơn) 


4. Số liệu thực nghiệm về thành phần cân bằng pha lỏng và pha hơi cho nhứng dung 
dịch khác nhau được cho trong các tài liệu tham khảo. 


ð. Động lực của quá trình truyền khối - quá trình truyền một cấu tử từ pha này sang 
pha khác (ví dụ, từ pha lỏng ®, có nồng độ mol của cấu tử truyền khối là x tới pha khí 
®, có nồng độ mol của cấu tử truyền khối là y) là do hai pha tiếp xúc nhau chưa đạt cân bằng. 
Nhiệt động hóa học xác định động lực ở cùng áp suất, nhiệt độ của hai pha là sự sai biệt hóa 
thế của cấu tử truyền khối („ — “y). Khi hai pha đạt cân bằng hóa thế „ và zy bằng nhau. 

Gọi ¿*y là hóa thế trong ®, cân bằng với ¿„ có giá trị bằng nhau, ta có biểu thức sau 
biểu diễn động lực của quá trình truyền khối: 

My — Hy = HSy — My (5.1) 
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Tương tự, thay hóa thế ly bằng hóa thế trong pha long cân bằng với nó, / 


— —= — - 
Á&t — My = Hà — Hy 


„ ta được: 


(5.12) 


Qua các phương trình (5.11) và (5.12) cho thấy động lực của quá trình = sự sai biệt 
của hóa thế (#¿ — /#y) CÓ thể biểu diễn theo hai cách theo pha lỏng hoặc theo pha khí. Cân 


nhớ rằng pha khí với *y-và y* và pha lỏng với /£*, và x* là các giá trị giả định, chúng 


không có thực trong quá trình truyền khối (hình 5.1). 


Trong tính toán thực tế, hóa thế được thay bằng 
nồng độ. Nồng độ là đại lượng đơn giản và dễ xác định. 
Nó cũng có thể biểu diễn sự sai lệch so với trạng thái 
cân bằng của hai pha ®, và ®„. Tuy nhiên, không giống 
như trường hợp hóa thế có giá trị bằng không khí hai 
pha đạt cân bằng sai biệt nồng độ giữa hai pha (x - y) 
trong trường hợp tổng quát không bằng không khí đạt 
cân bằng do đó không là độ đo sai biệt của các pha so 
với trạng thái cân bằng, nghĩa là không là động lực 
của quá trình truyền khối. Trong tính toán thực tế, 
động lực của quá trình truyền khối - sai biệt của hệ so 
với trạng thái cân bằng - được biểu diễn bằng sự sai 
biệt nông độ (y* — y) hay (x - x*). Vì nồng độ có thể 
được biểu diễn theo những đơn vị khác nhau, nên động 
lực có thể có nhứng giá trị khác nhau (xem ví dụ 5.3). 





‡ 


Hình 6.1. Sơ đồ quá trình truyền khối 
OO - bề mặt phôn pha 


6. Theo hai cách biểu diễn động lực của quá trình truyền khối - theo pha khí 


* 


(Ay = y* - y) hay theo pha lỏng (Ax = x - x*) phương trình truyền khối, tương tự như 
phương trình truyền nhiệt, được biểu diễn theo hai dạng: 


M= KRyAymA 
hay M=K,AxmA 


(5.138) 
(5.14) 





với M - tốc độ truyền khối của cấu tử từ pha này sang pha kia, kmol 


A - diện tích bê mặt truyền khối, mF; 


S 


K, - hệ số truyền khối tổng quát liên hệ với động lực Ay biểu diễn theo phân mol 
của cấu tử truyền trong pha khí, kmol/mÊ.s (thường viết là kmol/m”.s (Ay =. l7: 


K, - hệ số truyền khối tổng quát liên hệ với động lực Ax biểu diễn theo phân mol 


của cấu tử truyền trong pha lỏng, kmol/mỂ. s; 


AYm và Axu — động lực trung bình của toàn quá trình. 


Phương trình (5.13) và (5.14) có thể biểu diễn theo AYm, AC, vàApm thay vì 


AYm và AX„ hay AC, thay vì Axm. 


77. Giả sử là không có trở lực khuếch tán tại bề mặt tiếp xúc pha, phương trình cân 
bằng có dạng tuyến tính y* = mx hay y* = mx + b, ta được quan hệ giữa hệ số truyền khối 


tổng quát K, và K, với các hệ số truyên khối k, và k, 
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K,= ì (5.15) 
1 m 

—_— 

ký, ký 

—._....._ (B.16) 

1 1 

đc ` 

mky k, ˆ 

với m là hệ số góc đường cân bằng. Các hệ số truyền khối được biểu diễn kmol/mẺ. S. 


Các mẫu số của (5.15) và (5.16) là trở lực khuếch tán tổng cộng bằng tổng trở lực 
khuếch tán của pha khí và pha lỏng. 


Khi trở lực khuếch tán chủ yếu nằm trong pha khí nghĩa là m/k, < l/ky, ta có: 


KyS ky (5.17) 
Khi trở lực khuếch tán chủ vếu nằm trong pha lỏng nghĩa là l/mky < l/k,, ta có: 
K,Sk, (5.18) 
Theo phương trình (5.15) và ‹õ.16): 
.ề® h (5.19) 
m 


8. Các số vô thứ nguyên chủ yếu của quá trình truyền khối ở trạng thái ổn định: 


SốSherwood Sh= kl 
D 


(5.20) 

Số Peclet Ee=*Ì (5.21) 
D 

Số Schmidt Seo TS # (5.22) 


với k - hệ số truyền khối, m/s (kmol/mÊ.s.kmol.m Š hay kg/m.s.kg.m Š); 

1 - kích thước dài đặc trưng, m; 
D - hệ số khuếch tán phân tử, m/s; 
v - vận tốc pha khí hoặc lỏng, m/s; 
y - độ nhớt động học, m/s. 


9. Khi không có số liệu thực nghiệm, hệ số khuếch tán của khí A trong khí B (hay khí 
B trong khí A) có thể được tính theo công thức: 


D,= S9 — J ề (5.23) 
P(V}° + v¿”®? |MẠ Mp 
với Dạ - hệ số khuếch tán, mˆ/s; 
T - nhiệt độ, K; 
P - áp suất tuyệt đối, at; 
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MA và Mp - khối lượng phân tử của khí A và khi B; 


VÀ và Vạ - thể tích phân tử của khí A và khí B được xác định là tổng thể tích nguyên 


tử của các nguyên tố tạo nên khí đó - xem thí dụ 5.6 (thể tích nguyên tử của một số nguyên 
tố và thể tích phân tử của một số khí cho ở bảng 5.4). 


Theo (ð.23) nếu biết giá trị hệ sở khuếch tán Dị, ở nhiệt độ Tị và áp suất Pạ thì giá 
trị D¿ ở nhiệt độ Tạ và áp suất P› có thể được tính theo phương trình: 
3⁄2 


(5.24) 


Giá trị hệ số khuếch tán trong không khí cho một số khí và hơi cho trong bảng õ.4. 





Bảng 5.4 
Thể tích nguyên tử, cmŠ/ng.tử 
B 27.9 Không khí : 
| C 14,8 Bra 
CI 24,6 Cl; 
H 3,7 CO 
| 37,0 CO; 
N trong amin sơ cấp 10,5 COS 
| N trong amin thứ cấp 12,0 Hạ 
| N với 2 nối bão hòa 15,6 HạO 
| © trong acid 12,0 HạS 
O trong aldehid và ceton 7,4 lạ 
| O trong hợp chất với S,P,N 83 Na 
O trong ester 9,1 NHa 
O trong ether | ì 9,9 : NO 
O trong ether, ester bậc cao 11,0 NạO 
© với 2 nối bão hòa 7,4 O; 
S 25,6 SƠ» 








Hằng số cấu trúc 
Vòng benzen : - lỗ 
Vòng Naphtalen: -30 
Vòng Anthracen: -47,5 
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Bảng 5.5: 
Hệ số khuếch tán cho khí và hơi trong, không khí ở điều kiện chuẩn. 


0,0277 

| Carbonic : 0,0497 
Carbon disulfur 0,0321 

Dietil ether 9,028 

Rượu etyliC 0,0367 


Hidrogen 0,22 
| Hidrogen clorur 0,0467 
I Rượu metylic 0,0478 
Nitrogen 0,0475 
Oxigen 0,064 
Sulfur dioxid ` 0,037 
Sulfur trioxid 0,034 
Hơi nước - 21,9 0,079 


10. Hệ số khuếch tán trong chất lỏng Dị ở 20°C có thể được tính theo công thức gần 





đúng: 
1/2 
Dị = Ki nu (5.28) 
AB¿!2(v}3+ v¿°y? |MẠ Mạ 
với Dị - hệ số khuếch tán, mˆ/s; 
„z - độ nhớt động học của chất lỏng, N.s/m; 
Vụ và Vp - thể tích phân tử của dung chất và dưng môi; 
Mạ và Mp - khối lượng phân tử của dung chất và dung môi; 
A và B = các hệ số phụ thuộc trên tính chất của dung chất và dung môi. 
Giá trị của hệ số A cho một số chất tan trong nước: 


Các chất khí 1 

Rượu metlic 1,19 
Rượu etylic 1,24 
Acid acetic 1,27 

Giá trị của hệ số B cho một số dung môi: 

Nước 4,7 
Rượu etylic 2,0 
Rượu metilic 2.0 
Aceton 1,15 


Chất lỏng không kết hợp 1,0 
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Hệ số khuếch tán của khí trong chất long D, (ở nhiệt độ t) liền hệ với hệ số khuếch 
tán Du (ở nhiệt độ 20”C) theo biểu thức gần đúng sau: 


Dị = Dạ¿o [TL + bŒ — 20)] (5.26) 


trong đó hệ số nhiệt độ b có thể xác định theo công thức kinh nhiệm sau: 
b=0,2,!232~1⁄3 (5.27 
với # - độ nhớt của chất lỏng ở 20°C, N.s/m; 
p - khối lượng riêng của chất lỏng, kg/mŠ. 
Giá trị của hệ số khuếch tán cho một số chất khí trong nước được cho trong bảng 5.6. 
Hệ số khuếch tán trong dung dịch loãng có thể được tính theo công thức: 
Dị = 7,4. 10~12 (CM) "”T (5.28) 
„v08 
trong đó D;y - hệ số khuếch tán, m^/s; 
M - khối lượng phân tử của dung môi; 
V - thể tích phân tử của chất khuếch tán; 
T' - nhiệt độ, K; 
¿ - độ nhớt của dung môi, NÑ. s/m; 
C - hệ số kể đến sự kết hợp của các phân tử dung môi. 


Giá trị của hệ số C cho một số chất như sau: 


Nước 2,6 
Rượu metlic 1,9 
Rượu etylic 1,5 
Benzen, ether, heptan 1,0 
Bảng 5.6. 


Hệ số khuếch tán của một số chất khí trong nước ở 20”C. 


D. 109, m2/s | D. 10Ê, mÊ/h | 





|Amoniac 

jDioxid carbon 

| Clor, sulfur hidrogen 
ị Hidrogen 


Clorur hidrogen (12°C) 


|Nitrogen 
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11. Cân bằng vật chất cho một tháp hấp thu (hình 5.2): 
Khi tính toán tháp hấp thu có dung môi lỏng không bay hơi, 
suất lượng (mol hay khối lượng) của dung môi và của khí trơ 
không hòa tan trong chất lỏng có giá trị không đổi theo chiều 
cao tháp. Biểu diễn nồng độ của cấu tử được hấp thu (dung 
chất) trong pha khí và pha lỏrig theo tỉ số khối lượng (mol), 


ta được phương trình cân bằng vật chất sau (theo đơn, vị khối 
lượng) 


M =G¿, Ÿy — Ÿ) = L„ Öy — X;) . (5.29) 





với 

M - tốc độ hấp thu của dung chất, kg/s; 

G(y và Ly - theo thứ tự là suất lượng cấu tử trơ trong S0014004426 19/2622) 
pha khí và trong pha lỏng, kg/s. 

X.vàAY < nồng độ của dung chất trong pha lỏng ở đáy và ở đỉnh của lui hấp thị 
kg/kg dung môi. 


@ Trên tọa độ Y theo X, phương trình (5.29), với G(„ và L.„ không đổi, biểu diễn lòng thắn 


qua các điểm B DXy R Yel và [Xt, Yụ (hình 5.3). Phương trình đường này chính. là đường là 
việc: 





Ÿ=Ÿ,+ (%- So (541 


hay Y=Yp+ Œ — Xg) | (5.3l| 





tr 


với Y và X là nồng độ của dung chất trong pha khí và pha lỏng tại một tiết diện bất lị 
của tháp hấp thu - hình 5.2. Giá trị của chúng thay đổi theo chiều cao của tháp. 


Suất lượng của dung môi là 
Try = mịn (6.3 
với  - hệ số dư lượng dung môi sử dụng, ø >1 
+ Luịn - suất lượng tối thiểu của dung môi được xác định bằng đồ thị hình 5.3 h 
theo phương trình: 


TỦ min =—---- (5.3 


Thừa số hấp thu (trích ly) được định nghĩa: 
Yb—Ÿy, Yy-Y 
6 .S8= — œ6 ..Ò (5. 
Yy bấ 


12. Động lực trung bình trong tháp hấp thu tiếp xúc pha liên tục: phương trình tổ 
quất cho quá trình truyền khối là: 
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`. (5.35) 
KLAYm 
với A - diện tích bề mặt truyền khối trong tháp hấp thu, mổ; 
M - suất lượng cấu tử được hấp thu, kg/S; 
K, - hệ số truyền khối tổng quát, kg/m” . s.(kg/kg khí trơ); 


AYm - động lực trung bình. 


Để giải phương trình (5.35) giá trị AYm được xác 
định như sau: Nếu trong khoảng Xi đến Xt (Hình 
5.3) đường cân bằng là đường thẳng thì: 
- - AYp-AY, 
"Y c . (5.36) 
AYy 
1 — 
h AY, 


với 





AYy = Yy — Y*p - động lực tại đáy tháp hấp 
` thu khi X=X%:; 
AY = Yy = Y% - động lực tại đỉnh tháp hấp Hình 5.3. Đường cân bằng uà đường làm uiệc 
_=. l : của thúóp hếp thu.AB: đường làm uiệc; AC: 
thu khi X = Xt. đường làm uiệc giới hạn, Lmin; OC: đường 
Khi 0, < AY//AY, < 2 có thể dùng công thức _ côn bằng Y* = ƒ(3X). 


đơn giản hơn sau đây để tính động lực trung bình trong tháp hấp thu: 


-  AY,+AY 
ẨN..——— (5.37) 
2 
Nếu đường cân bằng không là đường thẳng: 
Yy—Y 
ÀY „“.— ——— (5.38) 
Yy 
dyY 
` VY —Ÿx 


Giá trị tích phản ở mẫu số của (ð.38) được xác định bằng đồ thị. Một phương pháp 
khác để tình khi đường cân bằng được chia ra làm thành nhiều phần trong mỗi phần giả sử 
là đường thẳng và động lực trung bình trong mỗi phần được tính theo (5.36) và (5.37). 

Khi tính toán tháp hấp thu, động lực cũng thường được tính theo đơn vị áp suất. Xem 
thí dụ 5.9. 


13. Xác định đường kính của tháp hấp thu. Đường kính của tháp hấp thu D (m) được 
tính theo lưu lượng dòng khí: 


Qy 
0,785v 





(5.39) 
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VỚI Qỳy — lưu tượng cua dòng khi qua tháp hấp thu, m'/S; 
v - vận tốc biểu kiến của dòng khí ứng với tổng tiết diện của tháp, m/s. 


Vận tốc của pha khí v có thể được tính như sau: 


Đầu tiên tính vận tốc biểu diễn của pha khí v; ứng với điểm lụt (đảo pha) theo phương 


trình sau (với Øq > > /Øy). 


2 0,16 
hO gi s: ca ĐẾN: TRE 


gVŠn ) \@ 


xố _ Ẹ ` Đà + : F 2, 3 
với ơ = diện tích bề mặt riêng của vật chêm, m/m`; 


log 





8Ø = gia tốc trọng trường, m/s”; 


Vụ thể tích tự do của tầng chêm, mŠ/mŠ, 


øgvàø theo thứ tự là khối lương riêng chất khí và chất lỏng, kg/m`; 
m„ - độ nhớt chất lỏng, kg/m_. s; ` 

L và G theo thứ tự là suât lượng dòng lỏng và dòng khí, kg/s; 

C = 0,022 cho vật chêm vòng hay xoắn. 


(5.40) 


Vận tốc làm việc (biểu kiến) của pha khí được xác định, giả sử cho tháp hấp thu làm 


việc ở chế độ chảy màng là: 
v = (0,75 đến 0,9) vạ 


(5.41) 


Vận tốc biểu kiến của pha khí trong tháp chêm hoạt động trong điều kiện khí động tối 


ưu (điều kiện bắt đâu trạng thái nhũ tương) được xác định theo phương trình: 
0,43 
0,57 G 


le, = 0,045Ar 
L 








vdc2g _ 4v/øg 
Viuy  Ớøg 


v/V, = vận tốc thực của pha khí trong vùng tự do của vật chêm, m/s. 


trong đó: Rey = 


3 
d 
Số Archimède Ar = _° “gIẾ 
2 
“g 
4V, 
dạ = 


với „ = độ nhớt của pha khí, kg/m.. s. 


14. Xác định chiều cao của tháp chêm dùng cho hấp thu. 


gø) Theo chiều cao của đơn uị truyền khối (HTU) 


(5.42) 


(5.43) 


(5.44) 


(5.45) 


Diện tích bê mặt tiếp xúc pha trong tháp hấp thu trong điều kiện chảy màng là: 


A = hyÁ,ø 1U 


L2 
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(5.46) 


với hy = chiều cao của tàng chêm, m; 
2 $ : z 3 
Aa¿= xD 4 tiết diện của tháp, m'; 
D = đường kính của tháp, m; 
SIÃ z _ ý _ SN 
ơ = diện tích bê mặt riêng của vật chêm khô, m /mŠ; 
\Ứ = hệ số thấm ướt bề mặu vật chêm, vô thứ nguyên. 


Chiều cao của tầng chêm là: 


Tp 
G = 
bu BA. =e = hạy . nạy (5.47) 
KyA.ơW ý Y—Y 
với G,„ = suất lượng không đổi của dòng khí trơ qua tháp, kg/s hay kmol/s. 
=.-.. ` bếc - kg kmol 
Ky = hệ số truyền khối trung bình, ———————”—————— hàay——————————— 
$ mễ s ( kg ) mÃ 8 ( kmol ) 
_ À kg khítrơ —À kmolkhítrơ 
G\z ^^ Ề ` đ. 
hy=———D - chiều cao đơn vị truyên khối, m; 


oy 


KyA, ơ W 


Ÿy 
z dY = . ¬ tóc "¬ 
n„= | ———— - Số đơn vị truyền khối tông cộng; 
theo phương trình (5.38): 


Y.=Ÿ 
. | (5.48) 
AYm 


foy = 


Nếu đường cân bằng là đường thẳng, động lực trung bình AYm được tính theo (5.36) 
hay (5.37). Nếu đường cân bằng là đường cong, số đơn vị truyên khối nạy được xác định bằng 
đồ thị hay bằng phương pháp tích phân bằng đồ thị (xem thí dụ 5.10). 

Hệ số truyền khối theo thể tích K,„ được xác định theo: 


”“ K y= Kyơ\W = Kva (5.49) 
với a = ơW là diện tích bê mặt thấm ướt riêng của vật chêm, m/mŠ, khi W = 1 ta có 
a =ơ. 

Chiâu cao đơn vị truyền khối (HTU› dược xác định: 
= =¬.- (5.50) 
KyA,ơ W KyyÁc 
b) Theo chiều cao tương đương uới một mâm lý thuyết (HĐTP). 
Chiều cao của tâng chêm h„ có thể được tính theo phương trình: 
(5.51) 


hp = hạn 
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với 

hẹ - chiều cao tương đương với một mâm lý 
thuyết (được xác định bằng các số liệu thực 
nghiệm), m; 

nụ - số mâm lý thuyết (số bậc thay đổi nồng 
độ). 

Số mâm lý thuyết của tháp hấp thu thường được 

xác định bằng đồ thị (hình 5.4) 


Trong hình này, AB là đường làm việc được vẽ 
theo (5.30) hay (5.31) và OC là đường cân bằng. 





15. Các công thức vô thứ nguyên để tính các 

ố cấp khối trong tháp chêm dù ho trình : ä 
HP Mở Bi Huệ S2, 236 ni quả vợ Hình 6.4. Xác định số bộc thoy đổi nồng 
hấp thu với vật chêm ược xếp ngẫu nhiên và chê độ (mâm lý thuyết) trong tháp hếp thu. 
độ chảy màng. : 


a) Cho pha khí 


Sh„ = 0,407Rep S55 (se) 








(5.52) 
k 
với: Sh„ = he (5.53) 
Dẹ 
4 
=_— “8 (5.43) 
Ø My 
Se„= —“Ẽ (5.54) 
Ðg Dg 


k„ — hệ số truyền khối của pha khí kmol/mˆ .s.(kmol/m Ÿ) = mí; 
Dự - hệ số khuếch tán của cấu tử được hấp thu trong pha khí, m *g, 


Các ký hiệu còn lại xem phương trình (5.40) và (5.42). Phương trình (5.52) có giá trị „ 
với Rey từ 10 đến 10.000. 


b) Với pha lỏng: 


Shị = 0,0021Re”5 (So) 


(5.58) 
kió 
với Sh =_—— lỗ 
Dị 
Ta ==.= (B.5T) 
AcơWz 
Sa =——— 6 
ø\ Dị 


kị - hệ số truyền khối trong pha lỏng, míS; 
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Ô= (org) 13 - Bê dày thu gọn của lớp phim lỏng, m; 
Dị - hệ số khuếch tán trong pha lỏng của cấu tử được hấp thu, m4; 
L - suất lượng của pha lỏng, kg. 
Phương trình (5.57) được xác định như sau (các ký hiệu xem phương trình (5.40) và (5.46). 
Chu vi thấm ướt chất lông của tháp hấp thu: 
A 


P=^=A¿ơW (5.59) 
p 


Vận tốc của lớp phim lỏng qua vật chêm là: 
hs =——S—~ (5.60) 
ppPô  p„ïAcơ Mộ 
với ô là bề dày trung bình của lớp phim, m. 
Đường kính tương đương của lớp phim là: 


Ji 5 5 sa (5.61) 
P 


Thay các giá trị trên vào Re, ta được phương trình (5.57). 


vi _ — 4L 


Tùe = ——_—= ` 
“ AczWự 


16. Đường kính và chiều cao của tháp mâm dùng cho quá trình hấp thu được xác định 


giống như cho quá trình chưng cất (xem chương 6). Đường kính của tháp mâm dùng cho 
hấp thu được tính theo (6.16) và (6.17) hay (6.18). Chiều cao của phần mâm dùng cho hấp 
thu được tính theo (6.19). Số mâm cần thiết được xác định bằng đô thị bằng cách dùng các 
mối tương quan động học để tính hệ số truyền khối tổng quát hay HTU. Để tính gân đúng 
số mâm, xác định số bậc thay đổi nồng độ bằng đồ tác (xem hình 5.4) và số mâm n được 
xác định theo phương trình (6.20). 


THÍ DỤ ¬ 


Thí dụ 5.1: Một hỗn hợp lỏng chứa 58,8% mol toluen và 41,2%. mol tetraclorua _carbon 


(tcc). Xác định tỉ số nG lượng X của toluen (theo kg toluen/kg tcc) và nồng độ œ khối 
lượng - thể tích (kg/mŠ ) của nó. 


Giải: 
Tỉ sế khối lượng của toluen (bảng ð.2) là: 
M,x 
M;,¿c¿(1 — x) 


với M, - khối lượng mol của toluen (92 kg/kmol); 


X= 


M,.. - khối lượng mol của tetraclorua (154kg/kmol); 
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x - phân mol của toluen. 
Ta có: 

92.0,588 
154(1 — 0,588) 


Để tính nồng độ khối lượng thể tích của toluen C¿„ ta phải biết khối lượng riêng của 


X= = 0,853 kgtoluen/kg tcc. 


hỗn hợp ø. Để xác định ø, ta tìm phân khối lượng x của Toluen. Từ bảng 5.2. 


1I+X 1,853 


Tra sổ tay, tìm được khối lượng riêng của toluen ø¿ = 870 kg/mẺ và khối lượng riêng của 
tetractoria carbon /ø¿c¿= 1630 kgƒm3. 

Giả sử không có sự biến đổi thể tích khi trộn hai chất này ta xác định thể tích của 1 
kg hỗn hợp là: 


0,461 „ 0,599 _os62.10 2 mŠ 
870. ~ 1630 





Như vậy khối lượng riêng của hỗn hợp là: 
p=——} — =1160kgm° 
0,862. 10 Ÿ 


Nông độ khối lượng thể tích của toluen là: 
6, = øx = 1160. 0,461 = 535kg'm” 


Thí dụ 5.2: Không khí bão hòa hơi nước ở áp suất thường và nhiệt độ 34°C. Xác định 
áp suất riêng phần của không khí, phần thể tích (mol) và phần khối lượng của hơi nước 
trong hỗn hợp không khí - hơi nước và tỉ số khối lượng. Cả hai cấu tử của hỗn hợp là khí 
lý tưởng. Áp suất khi quyển là 745mmHg. Ngoài ra xác định khối lượng riêng của hỗn hợp 
không khí - hơi nước và so sánh nó với khối lượng riêng của không khí khô. 

Giải: 

Tra bảng Phụ lục 38 ta tìm được ở t = 34”C áp suất của hơi nước bão hòa là 40 mmHg. 
Áp suất này là áp suất riêng phân py của hơi nước trong hỗn hợp không khí - hơi nước, áp 
suất riêng phần của không khí là: 

Pa=P~ Ppy= 2745 - 40 = 705mmHg 


Phần mol hay phần thể tích của hơi nước trong hỗn hợp là: 


Phần khối lượng của hơi nước là: 


My _ 18. 0/0537 


""_ -.=-.. sa 
Muy+M,(-—y)  18.0,0537+ 29(1 — 0,053?) 


= 0,034 
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Tỉ số khối lượng là: 


Ta tính khối lượng riêng của hỗn hợp như là tổng khối lượng riêng của hai cấu tử, được , 
lấy theo áp suất riêng phần của mỗi cấu tứ. 


MạpT,  Mup/T T 
P?nhh=Øa+#2y“—=—-+———= ——— (M,p, + M_p¿) 
224TP, 22,4TPg 22,.4TP, 
=_—— 2Ứ3 (29/705 + 18,40)= 1,105 kg/m” 

22,4. 307. 706 


Hoặc tính theo cách khác: ˆ 
Khối lượng mol của hỗn hợp: 

Mặp = My + M,(1 — y) = 18. 0.0537 + 29 0,9463 = 28,4 kg/kmol 
Khối lượng riêng của hỗn hợp ở P = 745 mmHg và t = 34'C là: 


22,4P,T 22,4. 760.307 
Khối lượng riêng của không khí khô ở cùng nhiệt độ và áp suất: 


MẠPT 
Pha = TEPTo „29.745.273 — 1 1akgmẺ 
22,4TP,  22,4.307.760. Ụ 


Z 
Thí dụ ð.3: Không khí ở áp suất 765mmHig chứa 14% (theo thể tích) acetylen (CaH2) 
- _r _ xã " : 
và nước chứa acetylen hòa tan với nông độ (a)'Ô,29. 10” kg/kg nước và (b) 0,153. 10 Ÿ kg/kg 
nước được lần lượt cho tiếp xúc ở 25°C. Xác định (1) pha đầu và cuối của acetylen (2) động 


lực của quá trình chuyển pha tại thời điểm ban đầu (theo tỉ số mol). Các nồng độ cân bằng 
acetylen trong pha lỏng và pha khí được xác định theo định luật Henry. 


Giải: 
Định luật Henry biểu diễn theo (5.2) là: 
pˆ=Hx 


Tra bảng số liệu, hệ số Henry ở 25°C là H = 1,01.10° mmHg. Áp suất riêng phần của 
acetylen trong không khí theo (5.1) là: 


+ 
".. Ữ 3 —)Ïfˆ 
Pạc =yP = 0,14. 76õ = 107mmHg Ũ ~ '/ _: 


a) Phân mol của acetylen trong nước khi Xe= 0,29. 103 kg acetylen/kg nước là: 





x=_ ÄX_ „_ 029/10 _os2 lọ 
M 26 
X¿_ˆ° 0,29.10 Ưng 
M 


n€ 


(1) Ở trạng thái cân bằng áp suất riêng phần của acetylen trong pha khí ứng với nồng 
độ pha lỏng là x = 0,2. 10 được tính theo định luật Henry: 
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p+ = Hx = 1,01. 10Ê. 0,2. 10” = 202mmHg 


Áp suất riêng phần thực của acetylen trong pha khí là 107 mmHg. Do đó để hệ đạt cân 
bằng trong quá trình truyền khối, áp suất riêng phần của acetylen pha khí phải tăng lên, 
nghĩa là acetylen phải chuyển từ trong nước ra không khí. 


Động lực của quá trình tại thời điểm ban đầu là: 
Tính theo áp suất riêng phần của acetylen: : 
APac = P* — Pae = 202 - 107 = 95mmHg 
Tính theo phần mol: 
Ay =y*—yY“= Cà các 0,14 = 0,264 T— 0,14 = 0,124 
765 
Tính theo tỉ số mol: 


" .ẽa.... ốc 6C Sa 
l—y* 1y 10,264 1-—-0,14 
= 0,359 _- 0,163 = 0,196 kmol acetylen/kmol không khí 
(2) Phép tính trên có thể biểu diễn theo thành phần của acetylen trong pha lỏng. 
Ở điều kiện cân bằng với pha khí có áp suất riêng phần của acetylen trong pha khí là 
107mmHg, nồng độ của acetylen trong pha lỏng được tính theo định luật Henry là: 


xe=Pae__ 107 0106.103 


Phân mol thực của acetylen trong nước là lớn hơn. Do đó để đạt đến trạng thái cân 
bằng trong quá trình truyền khối, phân mol của acetylen trong nước phải giảm, nghĩa là 
acetylen sẽ chuyển từ trong nước ra không khí. 

Động lực của quá trình tại thời điểm ban đầu là (tính theo nồng độ của acetylen trong 
pha lỏng): 


theo phân mol Ax =x — x* = 0,2. 10 Ở— 0,0106. 103 = 0,094. 10” 


theo tỉ số mol AX = X — X* = x_. _ Xx* 


l1 —x l1 —x* 








Vì x và x* quá nhỏ so với l1 nên AX = 0,094. 10 kmol acetylen nước. 


b) Phân mol của acetylen trong nước: 


3 
26 : 
Acetylen không truyền từ pha này sang pha kia vì hai pha tiếp xúc nhau ở trạng thái 
cân bằng: 
0,106. 10” 
0,14 


II 


x=x* 


* 


y =ở 
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Thí dụ 5.4: Trong một thiết bị truyền khối hoạt .. Ởở áp suất tuyệt đối 3,lat, hệ số 
truyền khối trong mỗi pha như sau ky = 1,07 kmoVm”.h (Ay= l) và k,= 22kmoYm” .h 
(Ax = 1). Thành phần cân bằng cúa pha lỏng và pha khí tuàn theo định luật Henry như sau: 
p* = 0,08. 1OỀx. Xác định (a) Hệ số truyền khối tổng quát Ky vàK,, (b) 5o sánh trở lực 


b 


khuếch tán trong pha lỏng và trong pha khí. 
Giải: 
Đổi phương trình cân bằng ra dạng y* = mx 


6 
y*x= | sếp = 0,08. 10_ 10 x= 35,1x 


Pp 3,1. 735 
Hệ số truyền khối tổng quát: 


Krẽ——=——Ì_— =__ Ì — =0,896kmoVmPh (Ay= 1) 
1m 1 3õI 0,985+ 1,595 
k, k„ 1,07 22 
ca “g1... 1... 6. 
1 1 1 1 0,0266+ 0,0455 


—==ẽp mm ———— J 
mk, k¿ 35,1.1,07 22 
Tỉ số trở lực khuếch tán trong pha lỏng và khi theo động lực Ay là: 
m.1_đ3õ1, 1 
k, ký 22 1,07 
Ta tính được cùng giá trị khi theo động lực Ax. 


= 1,71 


Trở lực khuếch tán trong pha lỏng lớn hơn trong pha khí là 1,71 lần. 


Thí dụ 5.5: Hệ số truyền khối tổng quát trong một tháp hấp thu là 
1Ô. = 10,4kmofmZ .h (kmoVmÒ). Khí trơ (không tan trong nước) là nitrogen. Áp suất tuyệt đối 


trong tháp là 760mmHg, nhiệt độ là 20°C. Xác định các giá trị của hệ số truyền khối tổng 
quát theo các đơn vị sau: ` 


(1) kmoVm”.h (Ay = 1) (2) kmokm”. h(mmHg) 
và (3) kmolm”. h (kg/kg khí trơ) 
` Giải: 
Ta có các phương trình sau: 
M = KLAC,A = K,AyA = K,Ap¡A 
với M là tốc độ truyền khối, kmol/h. 
Như vậy: 


AC 
1) K,AOy = EyAy và Ký = K, 
_ y 
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| 


Lời Về 
Tacó Co=-Ê y=_———yvớiP=P, nên 
Mụụ 22,4PọạT 


AC đo 273 


=— 9 =_“'° ~=0/0416 
Ay 22,4T 224.193 


AO, 2 
Ry = K, ——ˆ = 10,4. 0,0416= 0,433kmoƑm“.h (Ay = 1) 


Ay 
2) KyAy = K;Ap¡ 
Theo (6.1) ta có y = pựP và Ay = Ap/P 
Hy = K,.ÊY =  y ~ 0.483 — 569104 kmoUmÊ'h.mưaHg 
Ap  P 760 
hay 
5,69. 10 Ý 
3600. 133,3 
3) Từ phương trình: 
W =M,M= M,K,AyA = KyAYA 
với W là tốc độ truyền khối tính theo khối lượng, kgjh. 


= 1,19. 10” kmol/m2. Pa 


suy ra Ky = K,M, ÊY 








AY 
ta có Y=—————— với M,; phân tử lượng của cấu tử trơ với y CÓ giá trị nhẻ 
My — y) 
M. 
——Y 
M.; 
M 
Như vậy ^ÂY = “ tr 
AY M 
-° M,Ay 2 F 
Ky = Ky n = KM,; = 0,433. 28 = 12,1kgm“. h (kg/kg khí trơ) 
^ 


Thí dụ 5.6: Tính hệ số khuếch tán của khí sufur hidrogen trong nước ở 40°C. 
Giải: 
Đầu tiên ta tính hệ số khuếch tán ở 20°C theo (5.25): 


` : 1⁄9 
10 1y, 


Dạo =————— 
ABvf(V2¿3+ v}32 |MẠ Mp 
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Với sufur hidrogen Với nước 


A=l B=47 

VA=2.3,7+25,6= 33 #@= lcp = ImPa.s 

MẠ = 34 Vp=2.3,7 + 7,4 = 14,3 
Mp = 18 


Thay vào phương trình: 


` 1⁄2 
1. ——-.— là # 4| = 1,93. 1079 m2/s 
4,7.1(14,8/⁄3 + aa!⁄32 |18 34 


Tính hệ số nhiệt độ b theo (5.27): 
b= 0,312 2~1!3 - 02VT.. (1000) 13 = 0,02 
Hệ số khuếch tán ở 40°C được tính theo (5.26) là: 
Dạo = 1,93. 107`9[1 + 0,02(40 — 20)] = 2,7. 1079 mổ⁄s 
Để so sánh, ta có thể tính hệ số khuếch tán của sufur hitrogen trong nước ở 40°C theo 
(5.28) với giá trị độ nhớt của nước được xác định ở 40°C là ¿ = 0,656 cP. 


—12 0,5 
7,4. 10 2,6.18)' .313 
Dạy: ( 


0,656. a3 


Thí dụ 5.7: Xác đinh lượng acid sulfuric tiêu thụ để làm khô không khí trong điều kiện 
sau. Năng suất 500m 3m không khí khô ở điều kiện chuẩn. Hàm lượng ẩm ban đầu là 0, 016 
kg/kg không khí khô, hàm lượng ẩm cuối cùng là 0,006 kg/kg không khí khô. Hàra lượng 
nước ban đầu trong acid là 0,6kg/kg acid, hàm by E cuối là 1,4kg/kg acid. Không khí được 
làm khô ở điều kiện áp suất khí quyển. : 


= 2,96. 107 'm?/s 


Giải: 
Khối lượng riêng của không khí ở điều kiện chuẩn là 1,293kg/m`, suất lượng của dòng 
khí là: 
G = 500. 1,293 = ỗ46 kg/h 
Suất lượng của dòng acid là: ( 


Yp—Y 
Web °— te 646 0.016 -~ 0,096 _ s1 kơm P.Á 


Xy — Xy 1,4 — 0,6 
kạ đnƒ 


Thí dụ 5.8: Một tháp dùng "để hấp thu hơi aceton từ không khí bằng dung môi là nước 
với suất lượng 3000kg nước/h. Nhiệt độ trung bình trong tháp là 20C. Hỗn hợp không khí 
aceton có nồng độ aceton là 6% theo thể tích được đưa qua tháp ở áp suất thường. Pha khí 
có lưu lượng là 1400m 3m không khí tỉnh khiết (ở điều kiện chuẩn). Tháp hấp thu 98% aceton. 


Phương trình của đường cân bằng là: 
Y* = 1,68X 


với X và Y* được biểu diễn theo kmol aceton/kmol cấu tử trơ (nước hoặc không khi). 
ˆ 
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Tìm đường kính và chiều cao của tháp chêm được chêm bằng các vật chêm vòng Rasching 
có kích thước 25. 25.. 3mm. Giả sử vận tốc của pha khí bằng 75% vận tốc ngập lụt. 


Hệ số truyền khối tổng quát là Ky = 0,4 kmol aceton/m”. h (kmol aceton/kmol không 
khí). Giả sử vật chêm được thấm ướt hoàn toàn. 
Giải: 

Lượng aceton được hấp thu là: = 
M=_St:Y:%a _ 1400.0,06.0,98 
q1 -y)22,4  (1-—-0,06).22,4 
Nồng độ ban đâu của aceton trong nước khi đưa vào tháp hấp thu là: 

X.=0 


Nồng độ aceton trong nước đi ra khỏi tháp hấp thu là: 


= 3,9kmol/h 


Xb= = se. .U c 0,0234kmol aceton/kmol nước 
Ty 3000 
Manước 18 


~ 


Nông độ ban đầu của aceton trong không khí đi vào đáy tháp hấp thu là: 


Nông độ cuối của aceton trong không khí rời khỏi đỉnh tháp hấp thu: 





Y,=_—°_(1— 0,98 =_— 0:06 o,o2= 0,00128_ kmobceton _ 
__ 1y 1— 0,08 kmol không khí 


Nhứng điểm này được dùng để vẽ đường làm việc 
trên tọa độ X, Y (hình 5.5) cùng với đường cân bằng 
có phương trình Y* = 1,68X. 


Động lực của quá trình tại đáy tháp hấp thu: 
AYy = Yy —Y*y = 0,0639 - 0.0393 
= 0,0246kmol aceton/kmol không khí 


với Y*ạ được tính theo phương trình đường cân 
bằng với Xịy = 0,0234. 


Y ,kmol aceton/kmol không khí 


Động lực của quá trình tại đỉnh tháp hấp thu: 
AY,=Y, — Y*, = 0,00128 _ O0 





= 0,00128 kmol aceton/kmol không khí. 


Động lực trung bình logarit: Hình 5.6. (Cho thí dụ 5.8) 
AY¿„ = X5 - AŸ: _ 0,0246— 0,00128 _ o,0o7o_ kmobceton 
AYy 0,0246 kmol không khí 
SH o. j. 
” 0,00128 
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Diện tích bê mặt truyền khối cần thiết được tính theo (5.35) 


với ơ = 204m /m` là diện tích bề mặt riêng của vật chêm; (Bảng Phụ lục 17) 

Xác định tiết diện của tháp hấp thu 

Ta dùng phương trình (5.40) để tính vận tốc biểu kiến của pha khí vự tại điểm ngập lụt 
(đảo pha), bỏ qua hàm lượng nhỏ của aceton trong pha lỏng và pha khí. 


T 
L = 3000køh,ø„ = øạ—° = 1,2982“Ê = 1,2kgm° 
T 293 


G = 1400. 1,29 = 1810kg/h, øị = 1000kgm” 
L - 3990 ~ 1,66, g2 = 1, 2/1000 = 0,0012 
G 1810 


Ø = ImPas, V, = 0,74m /mẺ (Phụ lục 17) 


Thay các giá trị trên vào (5.40): 


vr.204.0,0012 ọ 


log 1918 ~ 0.022 — 1,75. 1,66°25. 0,0o12125 


9,81. 0,747 
hay log0,0616v¿ = —0,825 
dođó  vẹ= 1,56m/s 
Theo điều kiện ban đầu, ta lấy vận tốc biểu kiến bằng 75% vận tốc ngập lụt: ' 
v= 0,7õ. vị= 0,75. 1,56 = 1,17 m/s _ my 
Tiết diện của tháp hấp thu là: 


360%2„ 3600. 1,17. 1,2 
Như vậy đường kính tháp hấp thu là: 


D= tÍ 0:Š5Š — 0675m 
0,785 


Chiều cao cân thiết của lớp vật chêm là: 
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Thí dụ 5.9: Xác định hệ số truyền khối tổng quát trong một tháp hấp thu với dung 
môi là nước. Khí CO; A oU pha khí được hấp thu ở những điều kiện sau. Suất lượng của 


hỗn hợp khí là 5000m 3h ở KẸ suất thường và nhiệt độ làm việc. Nước tinh khiết vào tháp 
hấp thu với suất lượng 650m /h. Hàm lượng ban đâu của CO¿ trong pha khí là 28,4% (theo 


thể khí), hàm lượng cuối tại đỉnh của CO¿; trong pha khí là 0,2% (theo thể tích). Áp suất 


tuyệt đối trong tháp hấp thu là 16,5 at, nhiệt độ là 15°C. Tầng chêm gồm 2 phần: phân 
dưới được chêm bằng 3 tấn vòng sứ Rasching có kích thước 50 x 50 x ðmm, phần trên là 
17 tấn vòng có kích thước 35 x 35 x 4mm. Giả sử vật chêm được thấm ướt hoàn toàn. 


Giải: 
Ta tính tổng diện tích bề mặt của vật chêm vòng sứ 50 x 50 x 5mm là: 


G 
Ai=- Lơy = 39993; 5 = 495m2 


Øì 530 
với 0q = 530kgmẺ khối lượng riêng xốp của vật chêm. 
ơi = 87,5m2/mŠ diện tích bề mặt riêng của vật chêm. 
Tương tự diện tích bề mặt tiếng của vật chêm 35 x 35 x 4mm: 


G 
As =- 2ơ; = 17999140 = 4717mŸ 


2 505 
Tổng diện tích bề mặt chêm A = Ai + A; = 495 + 4717 = 5212m”. 





Lượng CO; được nước hấp thu: 
Lượng CO; ban đầu trong dòng khí vào đáy tháp là: 
5000 .. 0,284 = 1420m”/h 
Lượng CO¿ trong dòng khí thải ra ở đỉnh tháp là: 
5000 — 1420 
1 — 0,002 
Lượng CO¿ được nước hấp thu (ở p = lat = 0,l1mPa, t = 15°©) là: 


0,002 = 7,2m”⁄h 


Qva = 1420 - 7,2 = 1412,8m”/h 


QvaT1o 1412,8.273 


hay Gạ=—øo=——————. 1,976 = 2630kg/h 
T 273 + 15 
hay 2630/44 = 60kmol/h 
với 1,976kg/mŠ = khối lượng riêng của CO¿ ở điều kiện chuẩn; 


44 kg/kmol = khối lượng phân tử của CO¿ 
Xác định động lực của quá trình hấp thu tại đáy tháp: 


Áp suất tổng trọng tháp hấp thu là 16,5 .. 98,1 = 1620 kPa và áp suất riêng phần củ: 
CO; tại đáy tháp là: 
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Pa = Pya = 1620. 0,284 = 460kPa 


Phân moi của CO, trong nước tại đáy tháp: 


_ —_ GưM _ 2630/44 
G/M, + G„/M,„ 263044 + 650.00018 





X%b 0,00166 


Từ phụ lục 41 tra hệ số Henry cho CO; ở 1õ°C là H = 0,93. 10Ê mmHg = 0,124 .. 10° 


. kPa. Như vậy áp suất riêng phần của CO¿ trong pha khí cân bằng với pha lỏng chảy ra 
khỏi tháp hấp thu, pt (5.2): 
p*y = Hxy = 0,00166. 0,124. 10” = 206kPa 
Động lực của quá trình hấp thu tại đáy tháp hấp thu là: 
E>u = 460 - 206 = 254kPa 


Anụ, — Ep 
Động lực của quá trình hấp thu tại đỉnh tháp hấp thu: 
Áp suất riêng phần của CO¿ trong pha khí ra ở đỉnh tháp: 
p¿ = Py, = 1920. 0,002 = 3,24kPa 
Vì nước vào ở đỉnh tháp là nước tỉnh khiết nên áp suất riêng phần của CO¿ trong pha 
khí cân bằng với nước là bằng không, như vậy động lực của quá trình hấp thu tại đình tháp 
là: 
AP¿ = Py — P*: = 3,24 - 0 = 3,24 kPa 


Động lực trung bình cho toàn quá trình là: 


AP¿p = 254 - 3,24 _ 57,4 kPa 


KAp=——“——~ .—=0,0088 
AAP,, 5212.57,4 h m2 kPa 


= 0,86kg/h . m” at 
Hệ số truyền khối tổng quát liên hệ với động lực (theo mmHg) là: 


Kap=—ST=— 2S” =0,0012kgm” h sung 





⁄ 


Thị ó 5.10: Một tháp hấp thu dùng để hấp thu NHạ bằng dung môi là nước ở áp suất 
thường. Hàm lượng NHạ ban đầu trong pha khí là 0,03 kmol/kmol khí trơ. Hiệu suất hấp 
thu là 90%. Dung dịch rời tháp hấp thu có nồng độ là 0,02kmol NH; /kmol nước. Tháp được 
duy trì ở nhiệt độ không đổi. 

Số liệu nồng độ cân bằng của NHạ trong pha khí và pha lỏng cho ở bảng sau. Xác định 
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số đơn vị truyền khối nạ, bằng hai cách (1) sử dụng giản đồ (2) tích phân bằng đồ thị. 


X%X, kmol NHa/kmol nước Y*, kmol NHz/kmol khí trơ 

0 0 

0,005 0,0045 
0,010 : 0,0102 
0,0125 0,0138 
0,015 0,0183 
0,020 0,0273 
0,028 0,032” 

rử 


300 


200 


190 









222772200 ctnd(/44¡ A42 ;ád/0(:0° (áx Xiêi 


cứ. ¿= 





Hình 5.6. (Cho thí dụ 5.10) Hình ð.7. Xác định số đơn uị truyền khối bằng tích phôn 
đồ thị (thí dụ 5.10) 
Giải: 
(1) Dùng số liệu ở bảng để vẽ đường cân bằng trên hình 5.6 (đường AB). Đường làm 
việc là đường CD đi qua điểm C có tọa độ X. =0, Y¡ = 0,03 (1 - 0,90) = 0,003 (đỉnh tháp 
hấp thu) và điểm D có tọa độ Xp = 0,02, Yy = 0,03 (đáy tháp hấp thu). 


Số đơn vị truyền khối tổng quát tế uy được xác định như sau: Vẽ đường trung bình qua 
các trung điểm của các tung độ giữa đường làm việc và đường cân bằng (đường nét đứt). 
Sau đó vẽ bậc thang từ điểm C sau mỗi bậc thang có ab = be. Mỗi bậc thang là một đơn vị 
truyền khối nghĩa là đó là một đoạn thiết bị tương đương với một bậc trong đó tạo nên sự 
biến đổi nồng độ làm việc (Y¡—Y¿) bằng với động lực trung bình trong đoạn đó 
(Y - Y*)y. 


Tổng cộng xác định được 5,82 bậc (số lê được xác định bằng tỉ số Dd/ef = 0,82) 


(2) Để xác định số đơn vị truyền khối bằng tích phân đồ thị, ta dùng số liệu ở bảng 
5.5 và hình 5.6. để tạo nên bảng 56. 
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0,003 0,003 


0,0097 0,0052 





0,0165 0,0062 
0,0200 0,0062 
0,0234 _ — 0,0051 





0,0300 0,0027 


L- 
Thí dụ /§.11. Xác định lưu lượng cực tiểu lý thuyết của dung môi lỏng có phận tử lượng 
224 kg/kmol để hấp thu propan và butan từ hỗn hợp khi có lưu lượng 1000mÌ/h (điều kiện 
chuẩn). Nông độ của propan và butan lần lượt là 15 và 10% theo thể tích. Tháp hấp thu 
hoạt động ở nhiệt độ 30°C, áp suất 3at (294 kPa). Độ hòa tan của propan và butan tuân 
theo Định luật Raoult. 
Giải. 
+ - Nông độ cực đại (phân mol) của propan trong dung dịch rời tháp hấp thu (cân bằng 
với hỗn hợp khí vào) được xác định theo phương trình (5.9). 


trong đó Pp = 981 kPa (10 at) là áp suất hơi bão hòa của propan ở 30°C. 
Lượng propan trong dòng khi phải được hấp thu là 


đu. Qvyp _ 1000.0,15 


,= = 6,7 kmol/h 
22,4 22,4 





Lưu lượng dung môi cực tiểu cân để hấp thu propan được xác định từ phương trình 





LmiETp _ tứ. 
l— X*p 
Gp(1 — ¿rà (s 
vậy Lm¡n = pí ke) TT AC 142 kmolh Âm BÌNỂh 
x*p 0,045 ủ¬ tr¬ø£ 
hay 142. (224kg/kmol) = 31800 kg/h 
Nông độ cực đại của butan trong dung dịch rời khỏi tháp hấp thu 
x*p =-Ì yp =294,0,1= 0,11 
Pp 265 


trong đó Pg = 265 kPa (2,7 at) là áp suất hơi bão hòa của butan ở 30°C. 


Lượng butan được hấp thu là 
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t- QvyB _ 1000.0,1 _ ¿ +7 kmoljh. 
22,4 22,4 
Lưu lượng dung môi cực tiểu cần để hấp thu butan là 
Gp(1 — x 
Ấu= B( B) _ 4,47.0,89 _ 36,1 kmol/h 
XB 0,11 
Lượng dung môi cực tiểu để hấp thu hoàn toàn butan là thấp hơn cho hấp thu propan 
nên lượng dung môi tính được ở trên là đủ để hấp thu hoàn toàn butan. 


Thí dụ 5.12: Xác định hệ số truyền khối cho pha khí trong tháp chêm dùng để hấp 
thu sufur dioxid (SO¿) trong hỗn hợp với khí trơ (nitrogen) ở áp suất khí quyển. Nhiệt độ 
tháp hấp thu là 20°C và tháp hoạt động ở chế độ màng. Vận tốc biểu kiến của pha khí trong 
tháp hấp thu là 0,35 m/s. Vật chêm là các thỏi than có ơ = 42m/mỶ và V,¿ = 0,58mŠ/mẺ. 


Giải. 
Theo phươag trình (5.52) ta có 
Shụ = 0,407 Rep°55, (so) 33 
4 : 
trong đó Rey = <wk = _4.0,35.1,16 - = 2210 
Z#y  42.0,0175.10 3 
-.28:273 _ 1 16yemŠ 
22.4.293 


¿y = 0.0175. 10 Pa. s (Phụ lục 6) 


Giả sử hệ số khuếch tán giống như trong không khí. 
1,5 : 
Ty = 10,3.108 5| = 11,45. 10Ê m2/s (Phụ lục 42) 
273 


“y _— — 0,0175.10 7 
6 


SŠcy = 





= 1,32 
ØwDy 1,16. 11,45.10” 


Số Sherwood để tính hệ số truyền khối là 
Shụ = 0,407. 2210555, 1 32:33 ~ 6o 


địa 
Đường kính tương đương theo (5.45) là 


kụ 


và hệ số truyền khối trong pha khí là 


k = 69.11,45.10 Ê 
Le 


0,055 


—4 


=144.10  mSs 
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5.2. 


5.3. 


5.4. 


5.5. 


BÀI TẬP 


Trộn bezen và nitrobenzen với thể tích bằng nhau cho mỗi cấu tử. Giả sử thể tích hỗi 
hợp bằng tổng thể tích của các cấu tử, xác định khối lượng riêng của hỗn hợp, tỉ sí 
khối lượng X của nitrobezen và nồng độ mole _ thể tích C. 

Một hỗn hợp lỏng có thành phần phần trăm mol như sau: cloroform: 20, aceton: 40 
và disufur carbon: 40. Xác định khối lượng riêng của hỗn hợp trên nếu trộn lẫn cá: 
cấu tử không làm thay đổi thể tích. 

Cho không khí bão hòa với hơi rượu êtylic. Áp suất tổng của hỗn hợp khí - hơi là 60( 
mmHg, nhiệt độ 60”C. Giả sử cả hai cấu tử của hỗn hợp là khí lý tưởng, xác định t 
số khối lượng Y của hơi rượu etylic trong hỗn hợp và khối lượng riêng của hỗn hợp. 
Hỗn hợp khí có thành phần theo phần trăm mol như sau: hydrogen: 26, metan: 60 
etilen: 14. Áp suất tuyệt đối bằng 30 at, nhiệt độ 20°C. Giả sử hỗn hợp khí là khí ly 
tưởng, xác định nồng độ khối lượng - thể tích của hỗn hợp (kg/mŠ). 

Chứng minh phương trình: 


CyMp 


Yy=——— ~ —— —Ö 
p + C/(Mp — MẠ) 


không âm với giá trị bất kỳ của Mg và Mạ. 


5.6. 


5.8. 


5.9. 


Với các điều kiện của thí dụ 5.3(1), xác định động lực của quá trình truyền khối tạ 
lúc bắt đầu quá trình theo pha khí và pha lỏng theo nồng độ mole - thể tích và nồng 
độ khối lượng -— thể tích. l 

Hỗn hợp hơi cloroform - benzen có nồng độ 50% mole mỗi cấu tử được cho tiếp xúc 
với pha lỏng có 44% mole cloroform và ð6% mole benzen. Hệ ở áp suất khí quyển. Xác 
định (a) các pha đầu và cuối của cloroform và benzen và (b). Động lực của quá trìnk 
truyền khối theo pha hơi và pha lỏng tại đầu vào của hơi tiếp xúc với lỏng (theo phân 
mol). Số liệu cân bằng cho ở bảng phụ lục 47. 

Hỗn hợp không khí và hơi tetraclorur carbon được nén đến áp suất tuyệt đối 10 at và 
sau đó được làm lạnh. Tetraclorur carbon bắt đầu ngưng tụ ở 40°C. Xác định nồng đệ 
phần trăm khối lượng của hỗn hợp không khí lúc đầu và sau khi ngưng tụ tại nhiệt 
độ 27”C. Áp suất hơi bão hòa của tetraclorur carbon cho ở phụ lục 14 và 24. 

Hỗn hợp khí chứa 0,8% (theo thể tích) octan được nén đến áp suất tuyệt đối 5 at và 
làm lạnh đến 25°C. Xác định tỉ lệ ngưng tụ của octan: Tỉ lệ này thay đổi như thế nào 
khi làm lạnh đến 0°C. Áp suất hơi bão hòa của octan cho ở phụ lục 14. 

Tính hệ số khuếch tán phân tử ở áp suất thường cho (a) hơi benzen trong hơi toluen 
ở nhiệt độ 100°C, (b) hơi rượu etylic trong hơi nước ở nhiệt độ 92°C. 

Xác định hệ số truyền khối tổng quát trong tháp hấp thu bằng nước có 
ky = 2,76. 10 kmoVmỂ.h.kPa, ky = 117.10“ m/s và áp suất tuyệt đối 1,07 at. 
Phương trình đường cân bằng theo phân mol là y* = 1,02 x. 


. Xác định động lực trung bình và số đơn vị truyền khối tổng quát N¿oc khi hơi benzen 


được hấp thu từ pha khí bằng đầu. Nông độ ban đầu của benzen trong dòng khí là 4% 
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5.14. 


5.15. 


5.17. 


(theo thể tích), 80% benzen được hấp thu. Nồng độ benzen trong pha lỏng rời tháp hấp 
thu là 0,02 kmol benzen/kmol dầu. Dâu vào tháp hấp thu không chứa benzen. Phương 
trình đường cân bằng theo tỉ số mol là Y* = 0,126 X 


- Khí SOs được hấp thu vào nước từ khí trơ (nitrogen) trong một tháp hấp thu hoạt động 


ở áp suất thường 760 mmHg. Hàm lượng ban đâu của SO; trong dòng khí là 5% theo 
thể tích. Nước ở nhiệt độ 20°C có lưu lượng lớn hơn lưu lượng tối thiểu 20%. Mức độ 
hấp thu CO; đạt 90%. Xác định (1) lưu lượng nước cần để hấp thu 1000kg/h SO¿, (2) 
động lực trung bình của quá trình, (3) số đơn vị truyền khối tổng quát N:oc. Đường 
cân bằng có thể giả sử là đường thẳng qua hai điểm: (1) áp suất riêng phần của SO; 
trong pha khí p = 39 mmHg, X = 0,007 kg SOz/kg nước, (2) p = 26 mmHg, X = 
0,005 kg SO¿/kg nước. 
175000 kg/h, 5,67 mmHg, 6,02. 
Một tháp chêm được dùng để hấp thu hơi rượu metylic vào nước từ dòng khí ở áp suất 
thường, nhiệt độ 27”C. Hàm lượng của hơi rượu metylic trong dòng khí đi vào tháp là 
100 g/m3 khí trơ (thể tích khí lấy ở điều kiện làm việc). Tại đầu ra từ tháp hấp thu 
pha lỏng có thể đạt nồng độ là 67% nồng độ tối đa (nghĩa là cân bằng với dòng khí 
vào). Phương trình đường cân bằng theo tỉ số mol là Y* = 1,15 X. Tỉ lệ hấp thu là 
98%. Hệ số truyền khối tổng ng là K; = 0,5kmol rượu/m^.h .h. (kmol rượu/kmol nước). 
Lưu lượng khí trơ là 1200 m 3m (điều kiện làm việc). Đo hấp thu chứa vật chêm là 
vòng Raschig bằng sứ có diện tích bề mặt riêng 190m ?m' . Hệ số thấm ướt vật chêm 
là W = 0,87. Vận tốc biểu kiến của dòng khí trong tháp hấp thu là v = 0,4m/s. Xác 
định lưu lượng nước và chiều cao của tháp chêm. 

1475 kg/h, 7,2 


Một tháp “ử thu có đường kính 0,5m được dùng để hấp thu NHạ từ đòng khí có lưu 
lượng 550m 3m (760 mmHg, 20°C), nồng độ NHạ là 2,8% theo thể tích. Nước vào tháp 


là tỉnh khiết ở áp suất thường. Tỉ lệ hấp thu là 0,95. Lưu lượng nước lớn hơn lưu lượng 
cực tiểu 40%. Xác định: (1) lưu lượng nước, (2) số đơn vị truyền khối tổng quát 
Ntoœ (3) chiều cao tháp chêm bằng vật chêm là vòng sứ Raschig có kích thước 5O. 


50.5mm. Hệ số truyền khối tổng quát là Ky = 0,001 kmol NHzmˆ .‹s. (kmol NH;/kmol 


không khí )}. Số liệu cân bằng pha lấy trong thí dụ 5.10. Hệ số thấm ướt vật chêm là 
\tỨ = 0,9. 


- Thiết lập công thức xác định chiều cao đơn vị truyền khối trong tháp chêm cho pha 


lỏng k, từ phương trình vô thứ nguyên 5.55. 


Tháp hấp thu NHạ từ P Me ở khí bằng nước được chêm bằng các vật .. có diện tích 
bề mặt riêng là 89,5 m ®/mŠ. Thê tích tự do của vật chêm là 0,79 m 3mŠ . Nhiệt độ làm 
việc là 28”C, áp suất tuyệt đối 1 at. Hàm lượng trung bình của NHạ trong ... hợp 


khí là 5,8% theo thể tích. Vận tốc khối lượng của dòng khí vào tháp là 1,1 kg/mˆ 8, 
Xác định hệ số truyền khối cho pha khí. 


- Tính hệ số truyền khối cho pha lỏng. Trong tháp chêm dùng để hấp thu CO› vào nước 


ở 20°C. Mật độ tưới của nước là 60m /mẺ.h, Vật chêm là vòng Raschig 35. 35 
4mm. Hệ số thấm ướt vật chêm W = 0,86. 
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TA + 


š19. Xác định hệ số truyền khối pha khí trong tháp hấp thu hơi benzen ở các diều kiện sau: 
tháp chêm bằng các thanh có kích thước 12,5 x 100mm đặt cách nhau b = 25mm 
(đường kính tương đương 0,05m); vận tốc biểu kiến của pha khí dựa trên tiết diện của 
tháp bằng 0,95 m/S; khối lượng riêng pha khí bảng 0,5 kg/m”; độ nhớt động học là 
0,013 m Pa. s; hệ số khuếch tán của benzen trong pha khí là 16. 10 mỄ/s, Tháp 
làm việc theo chế độ chảy màng. 

5.20. Xác định đường kính và chiều cao tháp mâm dùng để hấp thu NH¿ vào nước từ hỗn 
hợp không khí - NH; ở áp suất thường, nhiệt độ 20C. Hàm lượng NHạ ban đầu trong 
hỗn hợp khí là 7% (theo thể tích). Tỉ lệ hấp thu là 904.. Lưu lượng khí trơ (không kh?) 
là 10.000 m°/h ở điều kiện làm việc. Xem đường cân bằng là đường thăng có phương 
trình theo tỉ số khối lượng là Yx = 0,61X. Vận tốc biểu kiến của pha khí trong thắp là 
0,8 m/s. Khoảng cách mâm là 0,6m và hiệu suất mâm trung bình bằng 0,62. Lượng 
dung môi sử dụng bằng 1,3 lượng dung môi tối thiểu. 

D = 2,5m; H = 5,4m. 


5.21. Dùng các điều kiện của bài tập trước, xác định (1) chiều cao của tháp chêm được chêm 
bằng các vòng sứ Raschig có kích thước 50.. 50. 5mm. Giả sử chiều cao phân chêm 
tương đương một mâm lý thuyết bằng 0,85m và (2) hệ số truyền khối tổng quát Ky kg 


NH¿/mỀ.s, (kg NHạ/kg không khí). Hệ số thấm ướt vật chêm bằng 0,9. 


5.22. Dùng số liệu của bài tập 5,20 và 5.21, xác định chiều cao của tháp chèm bằng cách 
tính số đơn vị truyền khối tổng quát N¿oc và chiều cao một đơn vị truyền khối tổng 
quát N:oe. 

5.23. Tháp hấp thu hơi benzen từ hỗn hợp khí bằng một loại dung môi dạng dầu có phân 
tử lượng bằng 260 kg/kmol. Áp suất trung bình của tháp hấp thu là 800 mmHg, nhiệt 
độ 40°C. Lưu lượng của hỗn hợp khí hơi là 3600 mì/h điều kiện làm việc. Nồng độ 
benzen. Trong dòng khí vào tháp là 2. (theo thể tích) và được hấp thu 95%, benzen. 
Nông độ của dung môi sau khi tái sinh đi vào tháp có nồng độ 0,2% mol benzen. Suất 
lượng dung môi sử dụng bằng 1,5 lần lượng dung môi tối thiểu. Đường cân bằng tuân 
theo định luật Ranoult và quan hệ Ÿ = f(X) là đường thẳng với X < 0,1 kmol 
benzen/kmol dung môi. 

Xác định: 

(1) Lưu lượng của dung môi theo kg/h (12,3 tấn”h) 

(2) Nông độ benzen trong dòng dung dịch ra khỏi tháp hấp thu. (0,0611 kmol 
benzen/kmol dung môi). 

(3) Đường kính và chiều cao của tháp chêm với vận tộc biểu kiến của pha khí là 0,5m/s 
và chiều cao đơn vị truyền khối tổng quát Hyoc = 0,9m (1,59m và 7,02m). 


(4) Chiều cao của tháp mâm nếu hiệu suất mâm trung bình bằng 0,67 và khoảng cách 
mâm là 0,4m (4m). 


5.94. Khí SO¿ được hấp thu từ dòng khí vào nước trong một tháp chêm có đường kính 1m. 
Hàm lượng ban đầu của SỐ; trong dòng khí là 7% (theo thể tích). Tỉ lệ hấp thu là Ô,9. 
Dung dịch rời tháp hấp thu có nồng độ 0,0072 kg SOz/kg nước. Hệ số truyền khối tổng 


quát trong tháp hấp thu là Ky = 0,005 kg SÒs Im”.s. (kg SOz¿/kg không khí). Vật chêm 
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là vòng sứ Raschig 50. 50. 5mm. Vật chêm được thấm ướt hoàn toàn W = 1. Chiều 
cao đơn vị truyền khối tổng quát là H:oc = 1,17m. Xác định lưu lượng của nước trong 
tháp hấp thu. (30m h) 


5.25. Benzen được hấp thu với lưu lượng 300kg/h từ hỗn hợp khí - hơi trong tháp hấp thu 


ở áp suất thường, nhiệt độ 20°C. Hàm lượng ban đầu của hơi benzen trong hỗn hợp 
là 4% (theo thể tích). 


Tỉ lệ hấp thu là 0,85. Dung môi tái sinh vào tháp hấp thu có nồng độ 0,0015 kmol 
benzen/kmol dung môi. Vận tốc biểu kiến của dòng khí trong tháp là 0,9 m/s. Phương 
trình đường cân bằng là Y* = 0,2 X với X và Y* là tỉ số mol. Lượng dung môi sử 
dụng bằng 1,4 lần lượng tối thiểu. Xác định đường kính tháp hấp thu và nồng độ 
benzen trong dòng dung dịch ra khỏi tháp hấp thu (1,03m, O,149 kmol benzen/kmol 
dung môi). 
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CHƯƠNG 6 


CHƯNG CẤT 
—=—...1................4. . 


CÔNG THỨC TÍNH 


1. Phương trình cho quá trình chưng đơn giản: 


*g 


m.Ề ~ dx 


W xuy* —X 





(6.1) 


trong đó P - lượng hỗn hợp ban đầu đem chưng; 
W - lượng hỗn hợp còn lại trong nồi (sản phẩm đáy) sau khi chưng; 


y* và x - lần lượt là các nồng độ cân bằng của cấu tử dễ bay hơi trong pha khí 
và trong pha lỏng. 

xr - nồng độ của cấu tử dễ bay hơi trong hỗn hợp ban đâu; 
xw - hàm lượng của cấu tử dễ bay hơi trong sản phẩm đáy. 

Lượng sản phẩm chưng thu được là (sản phẩm chính): 
D=F-W 

Thành phần trung bình của sản phẩm đỉnh là: 


Fxp — Wx 
xu =——___ (6.2) 
t—W . 


Các phương trình (6.1) và (6.2) có thể áp dụng với mol và nồng độ phân mol, hoặc khối 
lượng và nồng độ phần khối lượng. 


2. Khi chất lỏng được chưng với hơi nước (hoặc khí trơ) lượng hơi nước tiêu thụ được 
tính theo phương trình: 


Gy =Œ Mự(P — P) (6.3) 
Mpy 
trong đó. Gự - lượng chất lỏng đem chưng, kg; 
Mw và M - lần lượt là khối lượng mol của nước và của chất lỏng đem chưng. 
P - áp suất hơi bão hòa của chất lỏng đem chưng tại nhiệt độ chưng. 


p - áp suất tổng của hỗn hợp hơi; 
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œ - hệ số bão hòa (xét đến trường hợp không 
›ão hòa giữa hơi nước và hơi của chất được chưng), 
.rong tính toán thường giả sử bằng 0,7 - 0,9. 





3. Các phương trình cân bằng vật chất lTN Ỉ b + Nước 
tháp chưng cất liên tục lần lượt là (hình 6.1):”” † 
Gpxr = Gpxp + Gwxvy (6.5) 

Trong đó: 

Gr,Gp, Gụy - theo thứ tự lân lượt là suất : 
lượng khối lượng hoặc suất lượng mol của Hơi nước, 
nhập liệu, sản phẩm đỉnh, sản phẩm đáy. 

: : ì Nước ngưng 
xr, Xp, xw —- lần lượt là phần khối lượng hoặc Lư» 
phần mol của cấu tử để bay hơi trong nhập Chiều 
liệu, sản phẩm đỉnh và sản phẩm đáy. Hình 6.1. Sơ đồ tháp chưng cốt. 
4. Phương trình đường làm việc cho tháp chưng cất là: 
(a) phần cất (luyện): 














x 
> .—= ae (6.6) 
R+l Ð R+rl 
(b) phần chưng: 
ST ha ng cm. (6.7) 


w 
R+l R+l 
Trong tháp chưng cất, suất lượng moÌ tổng cộng của pha lỏng và pha hơi giả sử không 


đổi dọc theo chiều cao của tháp, do đó trong các phương trình (6.6) và (6.7) sử dụng suất 
lượng mol và thành phần là phân mol. 


Trong điều kiện nhập liệu vào tháp ở trạng thái lỏng sôi, suất lượng của dõng lỏng ở 
phần cất (phía trên dòng nhập liệu) không đổi dọc theo chiều cao tháp và bằng Gạ, trong 


phần chưng (dưới dòng nhập liệu) bằng Gạ + Gy (hình 6.1), suất lượng mol tổng cộng của 
dòng hơi trong cả phần chưng và phân cất bằng nhau và không đổi theo chiều cao tháp và 
bằng Gv. 

y và x là thành phần (phân mol) của cấu tử dễ bay hơi trong pha hơi và pha lỏng chưa 
cân bằng tại một tiết diện bất kỳ của tháp, chúng thay đổi theo chiều cao tháp. Với tháp 


mâm, y là phân mol của cấu tử dễ bay hơi trong pha hơi đi vào một mâm từ bên dưới, x là 
phần mol của cấu tử dễ bay hơi trong pha lỏng chảy xuống từ mâm đó, R = Gp/Gp là tỉ số 


(1) Các phương trình dưới đây chỉ áp dụng cho trường hợp chưng cất được gia nhiệt gián tiếp bàng hơi nước. 
Khi chưng cất bằng hơi nước trực tiếp những hỗn hợp có nước, các phương trình cân bằng vật chất và 
phương trình đường làm việc phần chưng của tháp sẽ thay đổi (xem thí dụ 6.16) 
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G Xp — Xw 

hoàn lưu với Gạ là suất lượng mol của đòng hoàn lưu; f= —Ÿ = vn —~ xw) là suất lượng mol 
Ép (xr— xw) 

tương đối của dòng nhập liệu (cho mỗi mol sản phẩm đỉnh). 


Khi dùng suất lượng mol tương đối các phương trình cân bằng vật chất của tháp (6.4) 
và (6.5) trở thành: 


f=l+ứøơ (6.8) 
fxp = Xp + œ Xự (6.9) 
trong đó œ = Gw/Gp = (xp — Xr)/(Xg — xw) — suất lượng mol tương đối của dòng sản phẩm đáy. 


ð. Tỉ số hoàn lưu tối thiểu Rmin cho tháp chưng cất liên tục khi đường cân bằng không 
có khoảng lõm, nhập liệu ở trạng thái lỏng sôi được xác định theo phương trình: 


Xp — y* 
BH 2S (6.10) 
Y*r — Xr 
Với xp - phân mol của cấu tử bay hơi trong sản phẩm đỉnh; 


xg - phần mol của cấu tử đễ bay hơi trong nhập liệu; 

y*r - phần mol của cấu tử dễ bay hơi trong pha hơi cân bằng với xẹ. 
Tỉ số hoàn lưu làm việc (thực) là: 

R = Rmin (6.11) 
với ø là hệ số hoàn lưu dư. 


Trong tính toán tháp chưng cất, tỉ số hoàn lưu thực thường được xác định theo công 
thức: 


R=1,3R„¡a + 0,3 (6.12) 
Để tìm hiểu thêm về tỉ số hoàn lưu tối ưu, xem các tài liệu tham khảo liên hệ. 


Nếu đường cân bằng có điểm lõm hoặc nhập liệu không ở trạng thái lỏng sôi, giá trị 
Rmin được xác định bằng đồ thị (xem thí dụ 6.16) ˆ : 


6. Lượng nhiệt cung cấp cho nồi đun của tháp, chưng cất liên tục được xác định từ 
phương trình cân bằng nhiệt cho tháp với thiết bị ngưng tụ hoàn lưu (hình 6.]). 


Qụ = Qc + GpHp + GwHw + Q, — GrHg (6.13) 
trong đó: 
Qy - lượng nhiệt cung cấp do hơi nước ngưng tụ cho chất lỏng sôi trong nồi đun, W; 
Q. - lượng nhiệt thải ra do hơi ngưng tụ trong thiết bị ngưng tụ hoàn lưu, W; 
Q, - nhiệt tổn thất ra môi trường ngoài của tháp, W; 
Gp, Gp, Gw suất lượng nhập liệu, sản phẩm đỉnh, sản phẩm đáy, kg/s; 
Hrg, Hp, Hự - enthalpy tương ứng của các dòng, dJ/kg. 
Từ (6.13) ta có: — 
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Qp = Q. + GpCptp + GwCwtw + Q: _- QrCrtr (6.14) 


với Cp , Cự , Cp - nhiệt dung riêng của các dòng tương ứng, 





kg”.C 


tp ; tự, tr - nhiệt độ của các dòng tương ứng, ˆC. 


Lượng nhiệt lấy ra ở thiết bị ngưng tụ hoàn lưu là: 


Qc = Gp (1 + R)rp 


(6.15) 


với rp - nhiệt lượng riêng của hơi trong thiết bị ngưng tụ hoàn lưu, J/kg. 


7. Đường kính của tháp mâm chưng cất được xác định theo phương trình. 


= Qv 
0,785v 





(6.16) 


Trong đó: Qvy - lưu lượng của pha hơi qua tháp, mŠ/s; 


v - vận tốc của pha hơi dựa trên tổng tiết diện của tháp, m/Ss. 


Vận tốc tối ưu cho phép của pha hơi trong tháp được tính theo công thức: 


L ~ ÐV 
°v 


v=C 


(6.17) 


trong đó: C - hệ số tùy thuộc trên cấu tạo của mâm, khoảng cách mâm, áp suất làm 
việc trong tháp và tải trọng của chất lỏng trong tháp; 


PL vàøv - khối lượng riêng của pha lỏng và pha hơi, kg/mẺ. 


Khi ÐĐL > > ØÐv: ta CÓ: 


v=C LÊL 
May 


Sự phụ thuộc của hệ số C vào khoảng cách 
mâm h trong tháp chưng cất hoạt động ở áp 
suất thường với tải trọng pha lỏng trung bình 
được cho trong hình (6.2). 

Sau khi xác định được đường kính tháp 
theo (6.16) đường kính tháp sẽ được điều chỉnh 
lại theo tiêu chuẩn. 


6. Chiều cao của tháp mâm để chưng cất 
(khoảng cách giữa mâm đỉnh và mâm đáy) được 
xác định theo phương trình: 

Z=(n-1)h (6.19) 
với n = số mâm thực của tháp chưng cất. 
h 


Số mâm thực n được xác định qua các mối 
quan hệ động học, các phương trình truyền khối 


khoảng cách mâm. 
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(6.18) 





¡c0 290 20 200 300 60 700 
: h,mm 


Hình 6.2. Các giá trị của hệ số C, A, B môâm có 
chóp tròn; C: mâm xuyên lỗ. 


(hay số đơn vị truyền khối) trong pha hơi và pha lỏng trên mâm. 


Trong các phép tính gân đúng, phương pháp đơn giản nhất để xác định số mâm thực 
là sử dụng dô thị hiệu suất tông quát (hiệu suất tháp) E. 


- (6.20) 


trong đó: nị, là số mâm lý thuyết (lý 
tưởng) là số bậc biến đổi nồng độ được 
vẽ giữa đường cân bằng và đường làm việc 
trên đồ thị x, y (hình 6.3). 


Giá trị của hiệu suất tháp E phụ 
thuộc vào các điều kiện thực tế của quá 
trình truyền khối trên mâm, quá trình 
này phụ thuộc vào nhiều thông số (kích 
thước và cấu tạo của mâm), các thông số 
thủy động lực học, tính chất hóa lý của 
pha hơi và pha lỏng). Giá trị của E được 
xác định theo các số liệu thực nghiệm, 
thường là từ 0,3 đến 0,8. 





Trên các mâm có dòng chảy giao \ 
dòng giữa pha lỏng và pha hơi, khi tăn 
chiều dài đường đi của pha lỏng nghĩa là 


Ru: : Hình 6.3. Xác định bằng đồ thị số bộc thay đổi nồng 
tăng thời gian chất lỏng ở trên mâm sẽ 


độ (mâm lýthuyết) của thóp chưng cốt. AB: đường làm 
làm cho quá trình truyền khối xảy ra tốt uiệc phần cốt, AC: đường làm uiệc phần chưng. 
hơn, giá trị của E tăng. 


⁄ 





œw 


Hình 6.4. Giản đồ để xác định gần đúng hiệu suốt nỡm tổng quói. 


Hình 6.4 cho các giá trị của E theo số liệu thực nghiệm cho các tháp chưng cất công 
nghiệp có đường kính tương đối nhỏ. Hiệu suất được vẽ theo tích số giữa độ bay hơi tương 
đối œ của cấu tử được phân tách và độ nhớt động học của chất lỏng nhập liệu ¿(cP) tại nhiệt 
độ trung bình của tháp. 


Khi xác định hiệu suất tổng quát cho tháp có đường kính lớn (có chiều dài đường đi 
của chất lỏng l lớn hơn 0,9m), giá trị E xác định từ hình 6.4 được điều chỉnh thêm với hệ 
số hiệu chỉnh A có giá trị cho bởi hình 6.5 với các hỗn hợp có tích số œ¿ từ 0,1 đến 1,0: 


257 


E.=E( + A) 


9. Hiệu suất Murphree cho một mâm 
được định nghĩa theo: 


Y2 T Y\ 
ÿy*ịạ TŸ\ 


EM = (6.22) 
trong đó 

y¡ - phần mol của cấu tử dễ bay hơi 
trong pha hơi đi vào mâm từ bên dưới; 

y¿ - phần mol của cấu tử dễ bay hơi 
trong pha hơi rời khỏi mâm ở bên trên; 

y*; - phần mol của cấu tử dễ bay hơi 
trong pha hơi cân bằng với pha lỏng rời khỏi 
mâm. 

Nếu chất lỏng trên mâm hòa tan hoàn 
toàn vào nhau thì y*„ cân bằng với phần 
mol của cấu tử dễ bay hơi trong pha lỏng 
trên mâm. 


(6.21) 





Hình 6.5. Sự tày thuộc của hệ số hiệu chỉnh A trên 


chiều dài I của dòng chủy pha lỏng trên mâm. 


10. Đường kính và chiều cao của tháp chêm dùng để chưng cất được tính giống như 


cho tháp chêm để hấp thu (Ch. ð). 


Đường kính của tháp chêm được tính theo (5.39), vận tốc biểu kiến của pha hơi ở điểm 
lụt vị khi øL > >/øV được cho bởi phương trình (5.40) nhưng với giá trị khác cho C. Với 


tháp chưng cất, C = 0,125. 


_Vận tốc biểu kiến của pha hơi trong tháp chêm dùng cho chưng cất làm việc ở điều 
kiện bắt đầu sủi bọt được xác định theo (5.42). 


Chiều cao phần chêm h, trong điều kiện tiếp xúc pha ở chế độ chảy màng được xác 
định riêng biệt cho mỗi phần của tháp theo phương trình: 


32 
G d 
" J : = họy . Roy 
K,A.aVW Ý y* — y 


tương tự như (5.47) 
Trong phương trình (6.23): 


(6.23) 


G - suất lượng mol không đổi của pha hơi dọc theo chiều cao thấp, kmol/s; 
Ky - hệ số truyền khối tổng quát, kmol/m.s. (Ay = 1); 


A.= xD”/4 - tiết điện của tháp, m; 


a - diện tích bề mặt riêng của vật chêm, mˆ/mŠ; 


W _ hệ số thấm ướt vật chêm, vô thứ nguyên; 
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y* và y - phần mol cân bằng và phần mol làm việc của cấu tử dễ bay hơi trong pha hơi. 
Chiêu cao tương đương của tháp chêm, h.¿ (tại điểm đảo pha) đèng cao chưng cất hoạt 
động ở điêu kiện nhủ tương có thể được xác định theo phương trình (5 `. 


0,35 0,2 ĐC 
ØLr| _ mG_ (6.34) 
®v G 


— rmn—— 
L 


TH — g2 Revˆ 


da 


Si 
L 








với dya = 4V//a - đường kính tương đương của vật chêm, m; 


ley = 4v2v/Ø #v (5.43) 


G/L - tỉ số giữa suất lượng pha hơi và suất lượng pha lỏng, với phần cất 
G/L = (R + 1)/R, với phần chưng G/L = (ŒR + 1)/R+ Ð 
m - hệ số góc đường cân bằng. 

Chiều cao phân chêm được xác định theo phương trình (5.51). 


CÁC THÍ DỤ 


Thí dụ 6.1: Tính th: :h phân của pha hơi cân bằng với pha lỏng, ở 50°C, là hỗn hợp 
hexan và nước giả sử rằn, chúng hoàn toàn không hòa tan. 


Giải: 
Áp suất hơi bão hòa của hexan ở 50°C là 400 mmHg (Hình phụ lục 17) của nước ở 


5ð0°C là 92,5 mmHg (bảng phụ lục 38). Do tính không hòa tan hoàn toàn vào nhau, nên áp 


suất riêng phần p¡ của mỗi cấu tử bằng với áp suất hơi bão hòa của nó không phụ thuộc vào 
sự có mặt của cấu tử khác. 


ÐP =pn+Pa= Pn + Pạ= 400 + 92,5 = 492,5 mmHg 


Phân mol của hexan trong pha hơi được xác định theo: 


Phân mol của nước là: 


= Ền 


_ 99,5 
P 4925 


Thí dụ 6.2: Xác định nhiệt độ sôi ở áp suất thường cho hỗn hợp lỏng toluen và nước 
cho biết chúng hoàn toàn không hòa tan. 
Giải 


Hỗn hợp đã cho sôi ở nhiệt độ tại đó tổng các áp suất hơi bão hòa (bằng áp suất riêng 
phân) của toluen và của nước bằng 760 mmHg. 


Theo đồ thị hình phụ lục 24 cho thấy giao điểm của đường áp suất hơi bão hòa của 
toluen và của nước (lấy từ 760mmHg xuống) tương ứng với nhiệt độ 84°C. Vì giao điểm của 


259 


hai đường cong tương ứng với nhiệt độ tại đó tổng hai áp suất hơi bão hòa bằng 760mmiÏlg, 
nên đó chính là nhiệt độ sôi của hỗn hợp. 


Thí dụ 6.3: Tính thành phần của pha hơi cân bằng, ở 60C, với hôn hợp lỏng gồm 40%. 
mol benzen và 60% toluen, biết rằng hỗn hợp tuân theo định luật Raoult. Tìm thành phần 
của hỗn hợp lỏng benzen, toluen sôi ở 90°C dưới áp suất 760ramHg. 


Giải: 
Áp suất hơi bão hòa cửa benzen và toluen ở 60°C được xác định từ hình phụ lục 24, 
với benzen Pg = 385 ramHg, với toluen Pr = 140mmHg. 

Áp suất riêng phần của benzen và toluen được xác định theo: 

PB = Pg.xp = 385. 0,4 = 154 mmHg 

Pr = Pr(1 — xpg) = 140 (1 - 0,4) = 84 mmHg 
Áp suất tổng là: 

P =pp + Ppr = 154 + 84 = 238 mmHg 
Thành phần của pha hơi được xác định theo: 


Như vậy pha hơi có 64,7% mol benzen và 35,3% mnol toluen. 


Để xác định thành phần của hỗn hợp lỏng sôi ở 90°C dưới áp suất 760 mmiHg ta viết 
phương trình: 


P = Ppxp + Pạ+ (1 — xpg) hay 760 = 1013 xg + 408 (1 - xp) 
Giải ra ta được xg = 0,582 và xr = 0,418. 


Trong đó 1013 và 408 lần lượt là áp suất chơi bão hòa của benzen và của toluen ở 90°C, 
mmmHg. 


Thí dụ 6.4: Tính thành phần cân bằng pha và thiết lập đồ thị cân bằng trong tọa độ 


t - xy và y* - x cho hỗn hợp benzen - toluen ở áp suất thường. Biết rằng hỗn hợp tuân theo 
định luật Raoult. 


Giải: 
Để tính thành phần cân bằng pha ta dùng phương trình: 
Pp = Ppx 
Pr = Pr( - x) 
Theo định luật Dalton, ta có: 
P = pg + Pr = Ppgx +'“Pr(1 -— x) 
P—Pr 


từ đó: x=——————— 
"¬ #nT=Pn 


n Ppg 
theo phương trình: y* =_——x 
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với x và y* là phân mol của benzen trong pha lỏng và trong pha hơi cân bằng với nó. 


Tính toán được trình bày trong bảng 6.1 


Bảng 6.I 









P-Pr 
Pạ - Pr 


X= 





















































80 
84 .. 
760 - 333 _ 022 52 _o,a23 = 0,923 
852 - 333 760 
88 ——. 
760 - 3795 _ nạo S5” , 0,659 = 0,830 
957 - 379,5 DU 
Sẽ 432 - 
Vô” “0Ù S08 19 Š _0,soa = 0,720 
1078 - 432 760 
96 1204 4925 - = 
73 vn 129 0,376 = 0,596 
1204 ~ 492,5 rø0 
100 1344 559 : 
760 - 559 _ 0,256 1344. 0,256 = 0,453 
1344 - 559 760 
104 1495 625,5 = 
760 - 625,5 _ na .Ố. 490,155 = 0,304 
1495 — 625,5 
108 1659 704,5 Š 
| LÔ S0 T0 98B + Ống ° Dục 
1659 ~ 704,5 
110 | 1748 760 ` 


Ta vẽ đồ thị t - xy (hình 6.6) và y* theo x (hình 6.7) 





Hình 6.6. (Cho thí dụ 6.4 uè 6.6) Hình 6.7. (Cho thí dụ 6.4) 
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Thí dụ 6.5: Dùng đồ thị t - xy (hình 6.6) để xác định thành phần của pha hơi cân 
bằng và nhiệt độ sôi của pha lỏng chứa 55% mol benzen và 45% mol toluen. 


Giải: 

Vẽ đường ABCD trên hình 6.6 ta tìm thấy (a) nhiệt độ sôi khoảng 91°C và (b) thành 
phần của pha hơi cân bằng là 75% mol benzen và 25% mol toluen. 

Thí dụ 6.6: Đem chưng 2500kg đầu thông bẩn bằng hơi nước bão hòa trực tiếp ở áp 
suất thường (760 mmHg). Hỗn hợp ban đầu chứa 88% khối lượng đầu thông và 12% khối 
lượng nước có nhiệt độ là 30°C. Không gia nhiệt bên ngoài. 

Áp suất tuyệt đối của hơi trong ống dẫn là 1,5 at. Hệ số bão hòa của hơi nước với dâu 
thông là  = 0,7. Xác định: Lượng hơi nước cần dùng để chưng, thành phần khối lượng và 
thành phần mol của hơi chưng được, áp suất riêng phần của đầu thông và hơi nước trong 
pha hơi. Giả sử rằng, nhiệt tổn thất ra môi trường xung quanh bằng 1/10 lượng +.hiệt tiêu 
thụ hữu ích. Khối lượng mol của đầu thông là 136kg/kmol, nhiệt dung riêng của đâu thông 
là 1,76 . 10Ê J/kz°C, nhiệt lượng riêng hóa hơi là 310. 10Ÿ đ/kg. 

Giải: 
Xác định nhiệt độ chưng và áp suất hơi bão hòa của đầu thông, từ hình phụ lục 24. 
Nhiệt độ chưng là 96°C, Pr = 115 rxamHg. 


Lượng hơi nước đi ra cùng với hơi đầu thông được xác định theo 


Mụy((P — ˆ 
Gụ = G MwÉP ~ P) _ 2soo, o,sa 1869 = 115 ~ 2saskg 








Mu? 136. 115. 0,7 

Phần khối lượng của các cấu tử trong hỗn hợp hơi là: 

v : ở 

đầu thông Yr= — —= 2500.088 _ _ 0,485 
Gr+Gvy 2500.0 88 + 2333 

hơi nước yự = 1— Yy„ = 1- 0,485 = 0,Blỗ 

: y+/M 

Big tuổi là 3g 1Ý «me S” -#0Mô 

yr/Mr + yvw/Mụ 0,485 + 0,515 
136 18 


yạy= 1— y„ = 1— 0,110 = 0,89 
Áp suất riêng phần của các cấu tử trong pha hơi ở áp suất tổng cộng 760 mmg là 
Pr=P.yr = 760. 0,11 = 84 mmHg 
ng =P.— pr = 760 - 84 = 676 mmHg. 
Nh‹c( lượng (ta: hao gốm: 
(a) để gia nh:/v hỗn hợp đầu từ 30°C đến nhiệt độ chưng 96°C. 
Dâu thông 2500. 0,88. 1,76.103 (96 _ 30) = 2B6_.. 106 jJ 
Nước 2500..0,12.4,19.107 (96 - 30) = 83. 10 J 


Qạụ — (256 + 83)10Ÿ = 33€ . 1077 
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(b) đổ bốc hơi đâu thông ` 
Qvy = 2500 .. 0,88. 310. 10” = 683. 10Ê J 


(c) để bù vào nhiệt tổn thất ra môi trường xung quanh. 
Qị= 0,1(Q¡ + Qự) = 0,1(339 + 682)10Ê = 102, 1057 
Tổng nhiệt lượng tiêu hao là: 
Sr = Qụ † Qự + Qì = (839 + 682 + 103) 10Ể = 1123. 105 J 


Xác định lượng hơi cần thiết. Từ bảng phụ lục 57, xác định được nhiệt độ của hơi nước 
bão hòa là 110,7°C tương ứng với áp suất tuyệt đối trong ống dẫn là 1,5 at. Lượng hơi nước 
đi ra cùng với dầu thông là 2333kg ở nhiệt độ chưng là 96°C. Như vậy hơi nước đã được 
làm nguội từ 110,7 xuống 96°C, lượng nhiệt được cung cấp là: 


Q; = GwOw (trụ — tạ) = 2333. 1,97. 10” (110,7— 96) = 67,6. 10ŠJ 
với nhiệt dung riêng của hơi nước là 1,97. 10Ÿ J/kg”G. 
Lượng nhiệt còn lại là: 

Qx — Q, = (1123. 10 ~ 67,6. 108)= 1055,4.. 10Ê J 


Như vậy lượng hơi nước phải cung cấp bổ sun 


ø là (lượng hơi này sẽ ngưng và nguội 
xuống đến nhiệt độ chưng): 





H” = enthapy của hơi bão hòa ở l,õat = 2700. 10 J/kg 
H° = enthapy của nước ở 96°C = 402. 10Ÿ J/kg. 
6 
° 1055. 4. 10 


ng = ma. = 460 kg 
(2700 — 402)10 

Lượng hơi nước cần thiết tổng cộng là: 2333 + 460 = 2793 kg 

Thí dụ 6.7: Chưng đơn giản 1000kg hỗn hợp chứa 60% khối lượng rượu etylic và 40% 
khối lượng nước. Sau khi chưng trong nồi còn ð% khối lượng rượu, xác định thành phần và 
khối lượng của sản phẩm chưng được, khối lượng hỗn hợp còn lại trong nồi. Số liệu cân bằng 
cho ở bảng 6.2 trong đó x là phần khối lượng của rượu etylic trong pha lỏng và y* là phân 
khối lượng của rượu etylic trong pha hơi cân bằng. 

Giải: 


Áp dụng phương trình (6.1): 





xr 
In Tum _3x — 
xụ Ý* = 
Ta không giải được tích giàn nay oang phương pháp giải tích vì quan hệ giữa w* và x 


không biết mà phải giải bằng đồ thị. 
Đường cong được vẽ trên hình 6.8. Gi 
là 1,612. : 


Ta vẽ đồ thị 1/(yx — x) theo x cho hỗn hợp rượu-nước. 
á trị tích phân giứa hai giới hạn xg = 0,6 và xự; = 0,05 
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Bảng 6.2 | 








Do đó 
0,60 — 
Il= J~ _ = 1,612 
W 0,0 = 
 ~ 5,01 với F = 1000 kg 
wW 
W = 1000/5,01 = 200kg 





Vậy khối lượng của sản phẩm chưng 
thu được là: 


D=F-W= 1000 - 200 = 800kg Hình 6.8. (Cho thí dụ 6.7) 
Lượng rượu còn lại trong nồi sau khi chưng: 

Wxw = 200kg. 0,05 = 10kg 
Lượng rượu thu được trong sản phấm chưng: 

Fxy — Wxw = 1000. 0,6 - 10 = 590kg 


Phần khối lượng của rượu trong sản phẩm chưng: 


xp = Š°0 ~ 0,787 


800 
Thí dụ 6.8: Theo điều kiện của ví dụ trên tìm lượng hơi đốt cân thiết cho quá trìn 
chưng (áp suất tuyệt đối của hơi là 2at). Hỗn hợp chưng được đưa vào nồi ở nhiệt độ sô 
Lượng - nhiệt tổn thất ra môi trường xung quanh bằng 10%. lượng nhiệt hứu ích. Theo đồ tỲ 
t - x y, nhiệt độ sôi của hỗn hợc chứa 60% khối lượng rượu là 81C, nhiệt độ sôi của hỗ 
hợp chứa 5% khối lượng rượu là 94,9°C. Hàm ẩm của hơi đốt là 5%. 


Giải: 


Nhiệt độ trung bình của quá trình chưng: 
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t— BL + 94.9 _ sac 


2 Ẫ 
Lượng nhiệt để gia nhiệt hỗn hợp đâu từ S1 đến 8SˆC là: 


Q¡ = (1000. 0,6. 3,35. 10” + 1000 0,4 4,19. 10”) (88 — 81) = 25800. 1079 
trong đó 3,35. 10” và 4,19. 10” J/kg°C là nhiệt dung riêng của rượu và của nước. 
Nhiệt lượng riêng của rượu và của nước lần lượt là 855. Tổ J/kg, lượng nhiệt để bốc 

hơi ở 88°C là: 

Qs = 590. 855 . 10” + (800 — 590)2290.. 10” = 985000. 10'J 
Lượng nhiệt để gia nhiệt sản phẩm đáy từ 88 đến 94,9°C: 

Qs = (200. 0,05. 3,35. 10 + 200. 0,95. 4,19. 10”) (94,9 — 88) = 5700. 10Ỷ J. 
Tổng nhiệt lượng cần thiết kể cả tổn thất: 

Q = (25800 + 985000 + 700) 10Ÿ.. 1,1 = 1.120.000. 10” J 
Lượng hơi đốt cần thiết là: 

G¡, = _1.120.000. ). 10. 


2208. 10Ỷ . 0,95 
với 2208. 10` J/kg là nhiệt lượng riêng của hơi nước ngưng tụ ở áp suất tuyệt đối 2at. 


= 534kg 


Thí dụ 6.9: Thiết kế tháp mi chóp để chưng cất với khoảng cách mâm là 300mm. 
Lưu lượng hơi qua tháp là 3200 m 3m và khối lượng riêng củn "pha hơi là 1,25 kg/m3 (lấy ở 
điều kiện chuẩn) khối lượng riêng của pha lỏng là 430 kg: m`. Xác định đường kính cúa tháp 
nếu áp suất tuyệt đối trong tháp là 1,2 at, nhiệt độ trung bình là: -30*€' 

Giải: 
Để xác định đường kính tháp, ta phải tìm vận tốc làm việc cho phép của pha hơi đi 
trong tháp. 


Khối lượng riêng của pha hơi ở điều kiện làm việc là: 


TẠP 
2v =9 TeP _ 1,25.273. 1,2 1 7spgmổ 


- ¬ TP, 538.1 


r 430 
V 1,75 


với C = 0,0315 được xác định từ hình (6.2). 


= 0,495 m/s 


Lưu lượng của pha hơi đi trong tháp ở điều kiện làm việc: 








TP 
Qv= QvTP, _ 3200.233.1 _—os32m3; 
T,P.3600 273.1,2. 3600 
: 2 
đường kính tháp D = M: SvV _ V[_ 0632 — — 1275m 
0,Y85. v 0.785. 0,495 
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Thí dụ 6.10: Xác định số mâm thực của tháp chưng cất dùng để phân tách hỗn hợp 
rượu metylic và nước ở áp suất thường. Nhập liệu vào tháp chứa 31,5% mol rượu. Thành 
phần của sản phẩm đỉnh chứa 97,5% mol rượu, sản phẩm đáy chứa 1,1% mol rượu. Hệ số 
hoàn lưu dư ø = 1,77. Số mâm tương đương với một bậc thay đổi nồng độ là 1,7. Tháp được 
gia nhiệt gián tiếp bằng hơi nước. 


Giải: 





Hình 6.9. (Cho thí dụ 6.10) 


Ta vẽ đường cân bằng y* theo x theo số liệu của bảng phụ lục 47 cho hỗn hợp rượu 
etylic và nước ở áp suất 760mimHEg. 


Xác định tỉ số hoàn lưu tối thiểu theo (6.10): 
Ben” Y*rF _ 0,975-— 0,675 _ 
y*r -xr 0,675-— 0,315 
trong đó y*p = 0,675 theo đường cong cân bằng ứng với xr = 0,315. 
Tỉ số hoàn lưu làm việc: 
R=epRuia= 1,77. 0,835 = 1,48 
Phương trình đường làm việc cho phần cất của tháp: 


1,48 0,975 
¬————x31_'-_-.Ẻ 
1,48+ 1 1,48+ 1 


= 0,598x + 0,393 


Đặt trên trục tung điểm có tung độ bằng 0,393. Về đường làm việc AB cho phần cất 
của tháp. Đường làm việc AC cho phần chưng của tháp. Về đường bậc thang giữa đường làm 
việc và đường cân bằng xác định được bậc thay đổi nồng độ là 7 cho phần cất và 4 cho phần 
chưng, tổng công là 11. 


Số mâm thực là 1,7 x 7 = 12 cho phân cất và 1,7 x 4 = 7 cho phần chưng, tổng cộng 
là 19. 
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Thí dụ 6.11: Vẽ đường cân bằng cho hỗn hợp tetraclorur carbon CCl¿ và diclorur sulfur 


SOI, ở áp suất 760 mmHg. 
Giải: 
Không có số liệu thực nghiệm, nên ta vẽ đường cân bằng với giả sử hỗn hợp tuân theo 
định luật Raoult. 
Áp suất hơi bão hòa của CCù theo nhiệt độ. 
t”C 40 50 60 70 75 
P,mmHg 2l4 315 439 621 715 §43 
Chúng ta có 2 điểm cho SCI,, nhiệt độ sôi ở 760 mmHg là ð9°C, và nhiệt độ sôi ở 400 
rmmHg là 41°C. Ta dùng qui tắc tuyến tính để tìm các áp suất hơi bão hòa của SCI; ở các 
nhiệt độ khác. Từ bảng phụ lục 38, nhiệt độ sôi của nước ở 400mmHg (lấy nước làm chất 
lỏng chuẩn) là 83°C. Theo phương trình (4.15) ta tính hằng số K cho SCl; và nước. 


ƠŒ) 
© 


3° —41 ..1/06 
100 — 83 
Ta dùng phương trình trên để tính các nhiệt độ sôi của SCl¿ ở các áp suất khác 


K= 


59 - t = 1,06 (100 ~ 6) 


do đó t= 1,069- 47 
trong đó t và 6 là nhiệt độ sôi của SCl;¿ và nước ở cùng một áp suất, °C 


Các giá trị của t cho SCl; ở những áp suất khác nhau được tính theo phương trình trên 


cho kết quả dưới đây: 





Hình 6.10 (Cho thì dụ 6.11, 
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P, mmHg 760 880 1030 1175 1320 1470 

9, *C 100 104,2 108,7 112,7 116,3 119,6 

t°C 59 63,5 68,2 72,5 76,3 79,8 

Số liệu trên và số liệu của CCIl¿ được vẽ lên hình 6.10. 

Xác định được áp suất hơi bão hòa của các cấu tử nguyên chất ở những nhiệt độ khác 


nhau, ta vẽ được đường cân bằng theo định luật Raoult. Phương pháp vẽ như trong ví dụ 
6.4. Hình (6.11) cho đường cân bằng y* theo x. 





Hình 6.11. (Cho thí dụ 6.11 tò 6.12) 


Thí dụ 6.12: Cần phân tách hỗn hợp lỏng tetraclorur carbon CCl¿ và diclor sulfur 
(SOI,) chứa 50⁄. mol SC]¿ trong một tháp chưng gián đoạn dưới áp suất thường. Sản phẩm 
đỉnh chứa 904 mol và sản phẩm đáy sau khi chưng chứa 15% mol SCL.. 

Xác định số mâm cần thiết nếu một bậc thay đổi nồng độ ứng với 1,7 mâm. Xác định 
thêm tỉ số của tỉ số hoàn lưu tối thiểu ở giai đoạn cuối và đầu của quá trình. 

Giải: 

Sử dụng số liệu cân bằng hỗn hợp CCl¿ và SCIl¿; cho ở ví dụ trước. 

Dùng phương trình (6.10) để xác định tỉ số hoàn lưu tối thiểu trong giai đoạn cuối của 
quá trình chưng khi nồng độ hỗn hợp còn 15% mol SCI,. 

XD — **r - 0,98—0,25 
Y*r?tT— Xr 0.25— 0,15 


=6,5 


Tnin 


Với 0,25 là phân mol của SCI, trong pha hơi cân bằng với sản phẩm đáy chứa 15% mol 
SCI, được xác định từ đường cân bằng. 


TỈ số hoàn lưu thực lấy lớn hơn Rmin 20%. 
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R= 1,2.6,5= 7,8 
Phương trình (6.6) của đường làm việc cho giai đoạn cuối của quá trình chưng. 


7,8 0,9 
=——x‡i-—— 
7,8+ 1 7.84 1 


= 0,887x + 0,102 


Và đường làm việc và xác định số bậc thay đổi nồng độ. Theo hình 6.11 xác định được 
11 bậc thay đổi nồng độ với R = 7,8. Số mâm thực cân cho quá trình chưng là: 
n= 1,7.11= 19 
Trong giai đoạn đầu của quá trình chưng, khi xp = 0,ð, tỉ số hoàn lưu tối thiểu là: 
: 0,9 — 0,64 
R min # TT ————— = 
0,64 — 0,5 


với y*p = 0,64 xác định trên đường cân bằng với xg = 0,5. 


1,86 


Tỉ số của hai tỉ số hoàn lưu ở hai giai đoạn là: 





Tmin ¬ 6,5 
Rmịn 1,86 


= 3,5 


Thí dụ 6.13: Thiết lập đồ thị H theo x, y trong vùng bão hòa cho hỗn hợp CH¿ vàNs 
ở áp suất tuyệt đối 10 at. 

Giải: 

Phương pháp vẽ và cách dùng đồ thị xem giáo trình. 

Để xác định quan hệ cân bằng của hệ CHạụ — Nạ ta dùng số liệu thực nghiệm. 

Theo giản đô pha H - log p đối với N¿ và CHạ xác định hàm nhiệt của các cấu tử nguyên 
chất cho mỗi kmol pha lỏng hoặc hơi trong khoảng nhiệt độ tôn tại của hệ CHạụ — N; ở 10 
at (bảng 6.3). 

Về đồ thị: Trên trục hoành là hàm lượng N›; trên trục tung là hàm nhiệt kJ/kmol. Trên 
trục tung xác định hàm nhiệt của khí nguyên chất. N¿ và CH¿ cho các nhiệt độ 170, 100 và 
150K (điểm A, B, C cho CHỊ, và các điểm A', B`, C° cho Nạ). Các đường thẳng AA', BB', CC) 
là các đường đẳng nhiệt tương ứng. Giả sử rằng nhiệt hòa tan bằng 0.” 

Dưới nhiệt độ 150K, khí CHạ¿ không tồn tại ở áp suất 10 at. Tuy nhiên chúng ta có thể 
ngoại suy hàm nhiệt của CH¿ tới dưới nhiệt độ này và giả sử rằng trong vùng ngoại suy 
AH/AT có cùng giá trị như ở trên vùng 150 E. Kết quả ta được các đường đẳng nhiệt của 
hơi tới 100 K là nhiệt độ ngưng tụ của hơi N¿ nguyên chất ở 10 at. Trên hình 6.12 cho thấy 
vài đường đẳng nhiệt của pha hơi được vẽ theo cách này từ đường đẳng nhiệt 145K. 

CD: đường ngưng tụ; EP: đường sôi. 

Sau đó dùng số liệu cân bằng cho hệ CHụ — N¿ để xác định nhiệt độ lúc bắt đầu ngưng 
tụ cho các hỗn hợp khác nhau và lấy các điểm tương ứng trên đồ thị H - xy. Ta được đường 
ngưng tụ CD bằng cách nối các điểm này. 


Các đường đẳng nhiệt cho pha lỏng cũng được vẽ theo cách tương tự. Vấn đê phức tạp 
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hơn khi phần nhiệt độ cân bằng nằm cao hơn nhiệt độ tới hạn của N¿ (126°®K), do đó hàm 
nhiệt của Nạ lỏng ở các nhiệt độ đó không thể tìm được. Trong trường hợp này có thể theo 
cách sau đây: Tính nhiệt dung riêng trung bình của Nạ lỏng trong khoảng 110 - 120°K và 
giả thiết khi tính ở nhiệt độ cao hơn nhiệt độ tới hạn nhiệt dung riêng của Nạ trong hỗn 
hợp còn lại vẫn không thay đổi. Phần đẳng nhiệt của pha lỏng vẽ theo cách này trên hình 
6.12 (trong vùng bão hòa) được biểu thị bằng đường chấm chấm. 

Những giả sử trên không thể cho phép sai số lớn, vì đối với các đường đẳng nhiệt ở 
nhiệt độ cao (trên 125°K), sai số ít đi do đường đẳng nhiệt cắt đường cong sôi ở thành phần 
CH¿ lớn hơn, mà hàm nhiệt của CH¿ tìm được không cần giả sử nào. Vậy sai số do sự không 
chính xác trong việc xác định hàm nhiệt của N¿ không có ảnh hưởng đáng kể vì thành phần 
của nó thấp. Đối với các đường đẳng nhiệt có nhiệt độ thấp (dưới 125°K), hàm nhiệt của 
N¿ lỏng xác định được mà không cần giả sử gì cả. 


,A4J/xmét 







| SP 
° : i2 
S lŸ | šI| 
mm“ 
——— 
-l] 
¬x“ 
| I1 
Ị | H 





Hình 6.12 (Cho thí dụ 6.13) 
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Bảng 6.3 


Pha hơi Pha lỏng 





+—— 





Hen„ kJ/kmol HN„ k.J/kmol — | rlcH„ kJ/kmol HN„ k.J/kmol 








11.100 9420 4690 

10.700 9100 3930 

10.270 8800 3310 
8640 3040 
8480 2820 
8330 2550 
8160 __ 2310 
7990 2050 
7810 1830 
7630 1580 
7420 1360 
7210 “ 








Số liệu cân bằng pha của hệ CH — Nạ được dùng để vẽ những điểm bắt đầu Sài Chó 
các hỗn hợp lỏng có thành phân khác nhau. Nối những điểm này lại ta được đường sôi EF 
của đồ thị H - xy. Các đường đẳng nhiệt, gọi là đối tuyến, được vẽ trong vùng bão hào nối 
thành phần của pha lỏng trên đường sôi với thành phần pha hơi cân bằng trên đường ngưng. 
Như vậy đã vẽ xong đồ thị H,.. 

Thí dụ 6.14: Tháp chưng cất liên tục hỗn hợp nhập liệu gồm 30% mol CH¿ và 70% 
mol Na. “ng, liệu vào tháp ở trạng thái hơi bão hào, áp suất tuyệt đối là lOat với tưu lượng 
1000 m 3m (các trị số lưu lượng được xác định ở điều kiện chuẩn). 


Kết quả phân tích thu được sản phẩm khí: phần metan chứa 3% N¿ và phần nitrogen 
chứa 5% CHạ. 

Dùng đồ thị H,„ xác định (a) Lượng thu được ở mỗi phần; (b) tỉ số hoàn lưu tối thiếm 
Rmin (c) số bậc thay đổi nồng độ khi hệ số hoàn lưu dư là 1,25; (d) lượng nhiệt trao đổi ở 
thiết bị ngưng tụ hoàn lưu của tháp và (c) lượng nhiệt trao đổi ở nồi đun (trong trường hợp 
CH¿ trong nồi được lấy ra ở trạng thái lỏng). 

Giải: 

Dùng đồ thị H,y cho hệ CH¿ — N; ở 10at trong ví dụ trước. 

(a) Để xác định lượng sản phẩm thu được, ta vẽ đường nằm ngang III-I-II ở phía trên 
đồ thị (hình 6.13). Điểm I đặc trưng cho nhập liệu (70% N2), điểm II - phần Nạ (95% N2), 


Tỉ số của các đoạn (I-II/(II-IT) = (10,95 - 0,7)/(0,95 - 0,03) cho ta lượng metan thu 
được cho mỗi kmol nhập liệu. 


Lưu lượng của phần metan là: 
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0,25 3 
Qvw =——. 1000 = 272m”?h 
0,92 


và của phần nỉitrogen là: 
Qv, N¡ = 1000 ~ 272 = 728 m°⁄h 
b) Xác định R„¡„: Điểm F tương ứng với trạng thái nhập liệu. Nó phải nằm trên đường 
thẳng chính (đường hàm nhiệt tổng quát) nối hai đầu của tháp chưng cất. Để xác định vị 
trí thấp nhất điểm sai biệt của phần cất An, tương ứng với R„¡„, thì đường thẳng chính phải 
trùng với đường đẩng nhiệt (đối tuyến) qua điểm F (đường FO). Kéo dài đường này, cắt các 
đường thẳng qua nồng độ của các phần thu được cho ta Ag và As tương ứng với Ru¡m 


Tỉ số các đoạn thẳng: 


trong trường hợp này, ta có: 
_ FF'_ 0,95-— 0,7 
OK_ 0,95— 0,217 
Suy ra Rịa = 0,B18 


= 0,341 


Theo điều kiện ban đầu, tỉ số hoàn lưu thực: 
R = 1,25 R„i„ = 1,25. 0,618 = 0,647 
Xác định vị trí của điểm cực thực tế A'ạ, ứng với R = 0,647. Trong trường hợp này, 
theo tỉ lệ: 
FF._ R 
OK'` R+rl 
ta tìm được độ lớn của đoạn O°KE': 





O'K' =r£ R+ 1 _ (0,95 0,7)1,647 
0,647 
và hoành độ của điểm O'°: 0,950 - 0,637 = 0,313 
Về đường thẳng qua các điểm F và O' cát 2 đường thẳng đứng có hoành độ xp và xụy ta 
được đường hàm nhiệt tổng quát với R = 0,647. Các giao điểm của đường này với các đường 
thắng đứng cho ta các cực thật A?g và A*s. : 


= 0,687 


c) Xác định số bậc thay đổi nông độ bằng đồ thị: Trong trường hợp này, ta tìm thành 
phần của pha lỏng cân bằng với pha hơi chứa 95% N¿ (điểm A). Đó là điểm 1 nối với điểm 
A bởi đối tuyến (đường đẩng nhiệt). Kế đến nối 1 với A”*q giao điểm của đường này với đường 
cong pha hơi cho điểm 2; từ điểm 2 lặp lại như trước, sau khi đạt đến điểm 5 trên đường 
lỏng về phía trái của đường hàm nhiệt tổng quát, ta vẽ tiếp nhờ điểm cực A's. Số đối tuyến 
vẽ được cho ta số bậc thay đổi nồng độ. Kết quả là phần cất có hai bậc (lớn hơn một ít) và 
phân chưng có bốn bậc (nhỏ hơn một ít). 
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Hình 6.13. (Thí dụ 6.14) 
d) Lượng nhiệt trao đổi trong thiết bị ngưng tụ hoàn lưu được xác định do sai biệt hàm 
nhiệt tại điểm A”n và A: 


qc = 12230 - 7330 = 4900 kJ/mol 


Vì khi phân tách ta được 728 m⁄h phần nitrogen, tổng lượng nhiệt trao đổi trong thiết 
bị ngưng tụ hoàn lưu là: 


Q, = 4900 x “2Š = 159000 kJ/h = 44200 W 
22,4 
e) Lượng nhiệt cung cấp cho nồi đun qp khi phần metan được lấy ra ở trạng thái khí 
được xác định do sai biệt hàm nhiệt giứa P và A's. Khi phần mêtan được lấy ra ở trạng thái 
lỏng thì không phải tốn nhiệt để bốc hơi phần này. Trong trường hợp này qp được xác định 


do sai biệt hàm nhiệt giữa điểm L và A's bằng 5150 kJ/kmol phần metan. : 


Tổng lượng nhiệt cung cấp trong nồi đun của tháp là: 


_ B150.103 272 


. = 17.300 W 
3600 22,4 
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Thí dụ 6.1Š: Xác định chiều cao và đường kính của phần cất trong tháp chêm dàng 
để chưng cất hỗn hợp rượu metylic và nước ở áp suất thường. Nhập liệu vào tháp là 1500 
kgíh gồm 40% rượu và 60% nước. Nồng độ của sản phẩm đỉnh là 97,B% rượu, của sản phẩm 
đáy là 2% rượu (tất cả theo phần trăm mol). Tỉ số hoàn lưu là R = 1,48. Sử dụng vật chêm 


có kích thước 25. 25.. 3mm. Tháp hoạt động ở chế độ sỏi bọt. Dùng hơi nước để gia nhiệt 
gián tiếp trong nồi đun. 


Giải: 
Khi tháp làm việc theo chế độ sủi bọt ta tìm tếc độ hơi theo (5.40). Với hệ số C = -—0,125; 


2 0,16 0,25 0,125 

va 

log—“ÊVL _ —0,125 — 1,75 E] K 
8V} øỊ, & bế, 


trong trường hợp này: a = 204 m /m` (bảng phụ lục 17), V„ = 0,74mŠ/mỖ và L/G = R(R + 1) 
= 1,48/2,48 = 0,6. 
Thành phần trung bình của pha lỏng là: 


- +x 
Xm = + "*n 40+9745 = 70% mol Tượu 
2 2 


Ứng với thành phần này của pha lỏng: PL = 840kgmÌ x1, = 0,B. 103 kg/m. s 
Thành phần trung bình của pha hơi: ` 


=ởr TYDp _ 63+ 97,5 
2 2 


YŸm = 80% mol rượu 


_. với y = 63 mol rượu là thành phần của pha hơi đi vào phần cất của tháp. Nhiệt độ 
trung bình của phần cất tháp là 72°C. Ta có: 


- [MRym + MN( - Ym)]To _ (32.0,8+ 18.0,2)273 _ 


Øy=—— ————“- °S=(32.0,6+ 16.0/2273_ ¡oakg 
22,4 22,4. 345 m 
#y = 1,11.107Ÿkg/m.s 
Thay các giá trị này vào (5.40) ta được: 
0,125 
log |V 204. 1,08.0,5215 | _ 125 — 1.78 .0 6025 Củ 
981. 0,74Ỷ. 840 840 


log (0,0565 v2) = -0,788 
v= l,7m/Ss 


Chiều cao tương đương của phần chêm hịạ được tính theo (5.24): 


L 2v ,_ mG 
L 


hụa = 5,2d,4 Ref»2 HN E l= = 


27A Ỉ 


0,3 1,48 








ng 0.35 0,2log——————— 

ST dao VvØv R+1 | ®L | 0,45. 2,48_ 0.86 m 
a a/,#v R ) Ø ) : 0,45 
0,60 


Theo hình 6.9 số bậc thay đổi nông độ trong khoảng xp = 0,975 đến xẹ = 0,4 là 6,4 
(nếu vẽ chính xác theo tỷ lệ lớn hơn thì số bậc thay đổi nồng độ hơi lớn hơn 7). 
Chiều cao cần thiết của phần chêm theo (5.51) là: 
hạ = hụ¿. nạ, = 0,86. 6,4 = 5,5m 
Để xác định đường kính tháp tính lưu lượng dòng sản phẩm đỉnh, suất lượng mol của 
nhập liệu là: 


G 
ca B F =——151.....= 636 mbÌ/k 


xr.Mp +(1—-xp)My 0,432+0,6.18 





Từ phương trình cân bằng vật chất của tháp: 
— Gp+Gw=63,6 
0,975Gp + 0,02Gự; = 63,6. 0,4 
ta tìm được Gp = 25,3 kmol/h. 
Lưu lượng của pha hơi đi trong phần cất của tháp là: 


Gp(R + 1)22,4T 
Qua ca = 28.3,48 + 1)22,4. 345 _ o Aoam5/ 


T.. 3600 273. 3600 


Đường kính của tháp là: 


D= _Sv = \—9:493— = 0,61m 
v.0,785 1,7. 0,785 


Thí dụ 6.16: Hỗn hợp rượu etylic và nước chứa 25% mol rượu được phân tách trong 
tháp chưng cất liên tục ở áp suất thường. Nồng độ sản phẩm đỉnh là 80% mol và hàm lượng 
rượu cho phép trong sản phẩm đáy là không lớn hơn 0,1 mol. Nồi đun được cung cấp bằng 
hơi nước trực tiếp. Xác định tỉ số hoàn lưu thực, suất lượng mol tương đối của nhập liệu, 
hơi nước cung cấp trực tiếp, dòng sản phẩm đáy cho mỗi mol sản phẩm đỉnh. Vẽ đường làm 
việc trên đồ thị xy. : 

Giải 

Hình 6.14 trình bày sơ đồ của các dòng vật liệu (suất lượng mol tương đối của dòng) 
trong tháp chưng cất có nồi đun được cấp nhiệt gián tiếp. Từ các phương trình cân bằng 
vật chất của tháp. 

t†Ỳ.+V=1x+~W 
txp = Dxp + Wxw 


khi W=EFP+Rta dược 
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xp + Rx 
p=.Ð?_ —w 
Xr — *w 


Xp + Rx 
tp=^.D`" —v 














Xr —Xw 
w=5Ð * 7 
Xr + xw 
V=R+l 
Các phương trình thường làm việc là: 
- phần cất 
¬ E x+ *šp 
tu +1 R+l1 
- phần chưng 
_R+F_* R+E. Hình 6.14 (Cho thí dụ 6.16) 








R+1 R+1 

Trong các phương trình trên F =Gg/Gp, W = Gw/Gp, V = Gv/Gp với Gr; Gp,, Gựy và Gự 
lần lượt suất lượng mol của các dòng nhập liệu, sản phẩm đỉnh, sản phẩm đáy và dòng hơi 
cung cấp vô đáy tháp, kmol/s. 

Đường làm việc cho phần cất của tháp giống như trường hợp tháp được gia nhiệt gián 
tiếp (phương trình 6.6). Nó đi qua điểm trên đường 45° của đồ thị xy có x = xp và có tung 
độ gốc là y = xp(R + 1). 

Đường làm việc cho phần chưng đi qua điểm trên trục hoành có x = xụ. Cả hai đường 
làm việc cắt nhau tại điểm có x = xp. 

Tính tỉ số hoàn lưu thực theo phương trình (6.12): 

R = 1,8 Ruin + 0,3 ` ý 

Đường cân bằng vẽ theo số liệu thực nghiệm có khoảng lõm (hình 6.15). Để xác định Rự 
từ điểm A ta vẽ đường AB tiếp xúc với đường cân bằng cắt tại trục tung điểm có tung độ 
bằng 37,5. Như vậy: 


3. -.- 0,375 và Ruin= 0,8— 0,375 _ 1,18 
Rmin — Ì 0,375 


` TT số hoàn lưu làm việc là: R = 1,8. 1,13 + 0,3 = LÀI l 
Tung độ gốc của đường làm việc ứng với R = 1,77 là: 
x 
——~_.ỦẺ _„.oo2ag 
Tà — 1 1,77+ 1 
Vẽ đường làm việc trên đồ thị hình 6.15 (điểm xự không vẽ đúng theo tỉ lệ trên hình). 
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Ta xác định được suất lượng mol tương đối của các 
dòng: 


- #p † Rxw _ 80+ 1,77.0,1 
Xư — XwWw 25— 0,1 


= 3,21 


w = ŠD † FXr _ 80 + 177.25 _ 4,98 
Xg — Xw 24,9 
V=R+ l= 1l,77+ 1= 2,77 
Kiểm tra theo phương trình cân bằng vật chất: 
tP+V=l+VW 


3,21 + 2,77 = 1+ 4,98 


Suất lượng của dòng hơi cấp trực tiếp vào đáy 


tháp được kiểm tra theo phương trình cân bằng nhiệt 
của tháp. 





Hình 6.15. (Cho th( dụ 6.16) 


G*yHv + G'pCgtr = Qc + G'pCptp + G”*wCwtw + Q;, 


trong đó GŒ'y, G'r, GÌp, G'w - suất lượng của các dòng hơi đốt, nhập liệu, sản phẩm đỉnh, 


sản phẩm đáy, kg/s; 
G'y = G'wy+ G?p = GŒ”p 


Cp, Cp, Cụ —- nhiệt dung riêng của các dòng tương ứng, J/kg°C; 


tr, tp; tự —- nhiệt độ của các dòng tương ứng °C; 


Hy - nhiệt lượng riêng của hơi J/kỹg; 


Qc - nhiệt trao đổi ở thiết bị ngưng tụ; W phương trình (6.15); 


Q¿ - nhiệt tổn thất ra môi trường ngoài, W. 


Thí dụ 6.17: Một tháp mâm dùng để chưng cất hỗn hợp lồng chứa B1,5% mol cấu tử 
dễ 'bay hơi cho sản phẩm đỉnh có nồng độ 97,5% mol. Theo số liệu thực nghiệm, hiệu suất 


Murphree của một mâm đã cho bằng 0, ứng với 
hỗn hợp trên có nồng độ từ ð0 đến 100% mol không 
tùy thuộc vào thành phần pha lỏng và vận tốc pha 
hơi cho trước (giống nhau cho tất cả các mâm). 
Xác định số mâm cần thiết cho phần cất của tháp 
theo hai cách: (a) theo số bậc thay đổi nồng độ với 
hiệu suất mâm tổng quát E (phương trình 6.20} 
giống nhau cho mỗi mâm; (b) vẽ trực tiếp đồ thị 
với lạ = 0,B (đường cong động học). 


Giải: 
Hình 6.16 trình bày phần trên của đồ thị y 


theo x. AB là đường làm việc cho phần: cất của 
tháp: 





Hình 6.16. (Cho thí dụ 6.17) 


(a) Xác định số bậc thay đổi nồng độ mụ bằng cách vẽ đường bậc thang từ A (đường 
đứt đoạn) ta được nạ = 2 và theo (7.20) n = nịựE = 2/0,5 = 4. 


(b) Vẽ từ điểm A để xác định số mâm thực ứng với Eụ = 0,5 tức là vẽ qua điểm gi 
đoạn thẳng đứng giữa đường cân bằng và đường làm việc. Kết quả được n = 6. 


Kết quả nhận được từ hai cách khác nhau không giống nhau. Cách thứ hai cho kết quả 
tin cậy hơn. 


BÀI TẬP 


6.1. Cresol (CHaCaH„OH) được chưng bằng hơi nước (a) ở áp suất thường, (b) ở áp suất 
300mmHg. Xác định nhiệt độ chưng, thành phần khối lượng của hỗn hợp chưng, % 
thể tích của cresol trong pha hơi và áp suất riêng phần của nó, giả sử rằng ụ = 0/8. 
Áp suất hơi bão hòa của cresol xem hình phụ lục 14 (m-cresol). 

6.2. Glycerin được làm tỉnh khiết bằng cách đem chưng với hơi quá nhiệt ở 230°C ở áp 
suất chân không B590 mmHg. Độ bão hòa của hơi với gkycerin là 0,75. Xác định lượng 
hơi để lôi cuốn 1 tấn glycerin thô đưa vào ở nhiệt độ chưng. Thiết bị được gia nhiệt 
gián tiếp. Thành phần của hỗn hợp hơi thay đổi như thế nào nếu áp suất chân không 
thay đổi đến 620mmHg? nhiệt độ sôi của glycerin tỉnh khiết ở áp suất 760mmñHg là 
290°C và ở áp suất 50mmHg là 205°C. Dùng qui luật tuyến tính và lấy nước làm chất 
lỏng chuẩn (bảng phụ lục 38). 

6.3. Một hỗn hợp benzen và toluen sôi ở 95°C dưới áp suất 760mmHg. Ở 95°Ơ, áp suất hơi 
bão hòa của benzen là Ppg = 1167 mmHg và của toluen là Pạ = 480 mamHg. Tìm thành 
phần của chất lỏng sôi biết hỗn hợp tuân theo định luật Raoult. 

Nếu chất lỏng chỉ chứa một nửa lượng toluen thì ở áp suất nào chất lỏng sẽ sôi ở cùng 
nhiệt độ ? 

- 6.4, Xác định thành phân cân bằng của pha lỏng và pha hơi của hỗn hợp rượu metylic và 

nước ở nhiệt độ 50°C (a) dưới áp suất 300mmHEg và (b) dưới áp suất 500mmHg giả sử 


rằng hỗn hợp tuân theo định luật Raoult. Tra áp suất bão hòa của các cấu tử nguyên 
chất ở hình phụ lục 14. 


6.6. Xác định thành phần của pha hơi cân bằng với hỗn hợp lỏng có 10% mol nước, ð0% 
mol acid và 40% mol aceton ở nhiệt độ t = 80°C, giả sử rằng hỗn hợp tuân theo định 
luật Raoult. 


6.7. Một tấn hỗn hợp benzen và toluen chứa 30% khối lượng benZen được đem chưng đơn 
giản ở áp suất thường. Xác định khối lượng và thành phần của sản phẩm chưng (đỉnh) 
thu được nếu hàm lượng của benzen trong sản phẩm đáy là 18% khối lượng. Dùng số 
liệu của bảng 6.1. 

6.8. Một hỗn hợp acid acetic và nước có khối lượng 2600kg được đem chưng đơn giản ở áp 
suất thường. Nhập liệu chứa 10% mol acid acetic, sản phẩm đáy chứa 50% mol acid 
acetic. Xác định khối lượng sản phẩm đáy, sản phẩm đỉnh và thành phần của sản phẩm 
đỉnh. Số liệu cân bàng xem bảng phụ lục 47. 
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8.9. 


6.11. 


6.12. 


6.13. 


6.14. 


6.1ã. 


6.16. 


Nhập uệu vào tháp chưng cất liên tục chưa 24% mol cấu tử để bay hơi. Nồng độ của 
cấu tứ để bay hơi trong sản phẩm dỉnh và sản phẩm đáy lần lượt là 95% và 3% mọi. 
Hơi di vào thiết bị ngưng tụ là 850 kmol/h, dòng noàn lưu vè tháp là 670 kmol/h. Xác 
định lượng sản phẩm đáy thu được. 


. Xác định bằng giải tích hoành độ của các giao điểm của các đường làm việc với đường 


45” (chéo góc) và các đường làm việc với nhau trên đồ thị xy. 


Tháp chưng cất liên tục dùng để phân tách hỗn hợp rượu etylic và nước. Phương trình 
đường làm việc cho phân chưng của tháp là y = 1,2§x - 0,0143. Xác định phần trăm 
khối lượng của rượu trong sản phẩm đáy. Tháp được cấp nhiệt gián tiếp. 


Một tháp chưng cất liên tục hỗn hợp benzen và cloroform thu được sản phẩm đỉnh: 
cuứa 95% (khối lượng) cấu tử dễ bay hơi. Nhập liệu lỏng chứa 40% cấu tử này. Tìm 
hệ số góc đường làm việc của phần cất của tháp nếu tỉ số hoàn lưu làm việc bằng hai 
làn tỉ số hoàn lưu tối thiểu. Số liệu thành phần cân bằng xem bảng phụ lục 47. 


Hỗn hợp nước và acid acetic được phân tách trong một tháp chưng cất liên tục ở áp 
suất thường với suất lượng 340lmol/h. Tung độ của giao điểm các đường làm việc là 
0,48. Phương trình đường làm việc cho phần cất của tháp là y = 0,84 x + 0,15. Lượng 
hơi vào thiết bị ngưng tụ hoàn lưu là 550 kmol/h xác định lượng sản phẩm đáy (kg/h) 
và phần khối lượng acid acetic trong dòng này. 

Tháp chưng cất liên tục với nhập liệu 1000kmol/h hỗn hợp chứa 30% mol pentan và 
70% mol hexan. Sản phẩm đỉnh chứa 95% moÌ pentan và sản phẩm đáy chứa 90% mol 
hexan. Xác định lượng sản phẩm đỉnh và lượng sản phẩm đáy (kg/h) và lượng hơi ngưng 
tụ trong thiết bị ngưng tụ hoàn lưu nếu hệ số góc của đường làm việc phần cất của 
tháp là 0,75. 


Từ tháp chưng cất đi ra dòng sản phẩm đỉnh có suất lượng 1100kg/h chứa 98,5% khối 
lượng cấu tử dễ bay hơi và dòng sản phẩm đáy có suất lượng 3650kg/h chứa 96,6% 
khối lượng cấu tử thứ hai. Tỉ số hoàn lưu là 2,94. Xác định: a) phần trăm khối lượng 
cấu tử dễ bay hơi trong dòng nhập liệu và b) lượng hơi (kg/h) đi vào thiết bị ngưng tụ 
hoàn lưu. 


Hỗn hợp nitrogen và Oxigen sôi trên một mâm của phần cất một tháp chưng cất. Nồng 
độ của nitrogen trong dòng lỏng từ mâm chảy xuống là 50% mol. Tìm nồng độ của 
nitrogen trong dòng lỏng chảy vào mâm nếu một bậc thay đổi nồng độ tương ứng với 
một mâm. Tỉ số hoàn lưu là 23. Giả sử rằng sản phẩm đỉnh là nitrogen tỉnh khiết. 
Số liệu nồng độ cân bằng xem bảng phụ lục 47. 


. Chất lỏng trên một mâm ở phần cất của tháp chưng cất chứa 65% mol cấu tử dễ bay 


hơi. Tháp làm việc với tỉ số hoàn lưu R = 2,5. Sản phẩm đỉnh chứa 98% cấu tử dễ 
bay hơi. 

Xác định thành phần của pha hơi vào và ra khỏi mâm đã cho nếu hiệu suất Murphree 
của mâm là EM = 0,75, hỗn hợp tuân theo định luật Raoult, độ bay hơi tương đối là 
œ = 2,5, pha lỏng trên mâm khuấy trộn hoàn toàn. 


- Trong một tháp chưng cất liên tục xp = 90% mol, xg = 30% mol, xw = 3% mol và 


R= 8. 


Xác định thành phần của pha hơi đi vào mâm ở đó chất lỏng chứa (a) 75 và (b) 15% 
mol cấu tử dễ bay hơi. 
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6.19 


6.20. 


6.21 


6.22. 


6.28. 


- Tháp chưng cất liên tục sản xuất 200 kg/h acid acetic với nông độ 70% mol. Nhập liệu 


vào tháp là hỗn hợp acetic và nước ở nhiệt độ sôi. Hàm lượng của acid acetic trong 
nhập liệu là 31% mol. Sản phẩm đỉnh là nước chứa 8% mol acetic. Ấp suất trong háp 
là áp suất thường. Xác định số bậc thay đổi nồng độ với tỉ số hoàn lưu là 4. Xác định 
lượng hơi đốt tiêu tốn ở nồi đưn (áp suất tuyệt đối là 4at) nếu hơi có độ ẩm 5%. Nhiệt 
thất thoát bằng 4% lượng nhiệt hữu ích. Số liệu nồng độ cân bằng xem bảng phụ lục 
41. 


Tháp chưng cất với nhập liệu có suất lượng 5000 kg/h hỗn hợp gồm 29% khối lượng 
rượu metylic và 71% khối lượng nước. Phương trình đường làm việc cho phần cất của 
tháp là y = 0,73x + 0,264. Sản phẩm đáy có suất lượng 3800 kg/h. Xác định: 


a) Phần trăm khối lượng rượu metylic trong sản phẩm đáy. 
b) Lượng hơi (kg/h) vào thiết bị ngưng tụ hoàn lưu và 
c) Suất lượng nước vào thiết bị ngưng tụ nếu nhiệt độ nước tăng lên 12°C. 


. Các phương trình làm việc của một tháp chưng cất dùng phân tách hỗn hợp benzen 


và toluen ở áp suất thường là: 
y = 0,723x + 0,263 
y = 1,25x - 0,0188 


Nhập liệu vào tháp là 75 kmol/h ở nhiệt độ sôi. Hơi nước gia nhiệt ở nồi đun có áp 
suất dư là 3at. Xác định diện tích bè mặt trao đổi nhiệt ở nồi đun và lượng hơi tiêu 
tốn (hơi có ð% độ ẩm). Hệ số truyền nhiệt tổng quát là K = ð80 W/m?. °C. Bỏ qua 
nhiệt tổn thất. Giả sử rằng nhiệt độ sôi của chất lỏng trong nồi đun bằng nhiệt độ sôi 
của toluen nguyên chất. : 


Một tháp chưng cất hỗn hợp nhập liệu gồm nước và rượu etylic ở 70°C chứa 10% khối 
lượng rượu. Xác định lượng nhiệt tiêu tốn ở nồi đun và lượng nhiệt trao đổi ở thiết bị 
ngưng tụ cho mỗi kg sản phẩm đỉnh chứa 94%&hối lượng rượu và sản phẩm đáy gần 
, như không chứa rượu. Phần cất của tháp hoạt động với tỷ số hoàn lưu bằng 4. Bỏ qua 
nhiệt tổn thất. Nồi đun được gia nhiệt gián tiếp. 

Năng suất của mộ£ tháp chưng cất hỗn hợp rượu metylic nước là 1500kg/h sản phẩm 
đỉnh. Tháp làm việc ở áp suất thường. Diện tích bề mặt trao đổi nhiệt của thiết bị 
ngưng tụ hoàn lưu là 60 mÃ, hệ số truyền nhiệt tổng quát là 810 W/mŠ, C. Xác định 


` tỷ số hoàn lưu và lượng nước sử dụng ở thiết bị ngưng tụ nếu nước được gia nhiệt từ 


15 đến 35°C. 


6.24. Xác định diện tích bề mặt trao đổi nhiệt và lượng nước cần dùng trong thiết bị ngưng 


6.25. 


. tụ hoàn lưu của tháp chưng cất để phân tách hỗn hợp benzen - toluen theo nhứng điều 


kiện sau: lượng sản phẩm đỉnh là 600kg/h, tỉ số hoàn lưu là 3,75, nhiệt độ đầu và cuối 
của nước là 20 và 4ð°C, hệ số truyề nhiệt tổng quát là 700 W/m2,°C. Giả sử rằng 
sản phẩm đỉnh là benzen tỉnh khi Áp suất trong tháp là áp suất thường. 


Xác định số mâm cần thiết cho quá trình chưng Êất gián đoạn để phân tách hỗn hợp 
cloroform và benzen ở áp suất thường. Nhập liệu chứa 38% mol cloroform, sản phẩm 
đỉnh chứa 97% mol và sản phẩm đáy chứa 10% mol cloroform. Tỉ số hoàn lưu bằng 2. 
Số liệu thành phần cân bằng cho ở bảng phụ lục 47. Số mâm tương ứng với một bậc 
thay đổi nồng độ là 1,4. 
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6.26. Hỗn hợp rượu metylie và nước được phân tách trong một tháp chưng cất liên tục với 
lượng 5000kg/h. Phân khối lượng của rượu metylic trong nhập liệu là 20% và trong 
sản phẩm đỉnh 90%. Tỉ ao hoàn lưu ¡à 1,8. Nước cung cấp cho thiết bị ngưng tụ hon 
lưu với lưu lượng 40m 3m và được gia nhiệt từ 20 đến 40°C. Xác định lượng ruợu 
metylic thải ra rỗi giờ trong dòng sản phẩm này. 


6.27. Thập chưng cất liên tục nhập liệu 6 tấn/h hỗn hợp benzen - toluen với hơi đốt cé độ 
ẩm ð% và áp suất tuyệt đối lat. Nhập liệu chứa 32% khối lượng benzen. Nồng dộ sản 


phẩm đỉnh là 97% khối lượng benzen và của sản phẩm đáy là 95% khối lượng tcluen. 
Xác định: 


a) Suất lượng của dòng sản phẩm đỉnh và sản phẩm đáy; 
b) Áp suất trong tháp; 
c) Số mâm cần thiết, với tỉ số hoàn lưu bằng 3,1 hiệu suất mâm tổng quát E = 0.71 và 


d) Lượng hơi đốt tiêu tốn, lượng nước sử dụng trong thiết bị ngưng tụ hoàn luu nếu 
nước được gia nhiệt lên 15°C. 


Hỗn hợp tuân theo định luật Raoult. Nhiệt tổn thất bằng 3% lượng nhiệt hứu ích. Nhập 
liệu vào ở nhiệt độ sôi. Giả sử sự sai biệt nhiệt độ trong nồi đun là 10°C. 


VÍ DỤ VỀ TÍNH TOÁN VÀ CHỌN THÁP MÂM CHO CHƯNG CẤT 


Tính và chọn tháp chưng cất liên tục với mâm xuyên lỗ phân tách ở Ở áp suất thường, 10 
tấn/h hỗn hợp lỏng chứa 50% khối lượng benzen và 50% khối lượng toluen. Nồng độ benzen 
trong sản phẩm đỉnh là 96% khối lượng và nồng độ sản phẩm đáy là 98% khối lượng toluen. 
Nhập liệu được gia nhiệt đến nhiệt độ sôi trước khi vào tháp. Hơi gia nhiệt có áp suất. dư 
đat. Sơ đồ chưng cất cho ở hình 6.17. 


1. Cân bằng vật chất: gọi suất lượng dòng sản phẩm đỉnh là Gp (kợ/h) và của đòng 
sản phẩm đáy Gựy (kg/h). 


Từ cân bằng vật chất«(6.4) và (6.5): 
Gp+Gw=10000  - 
cài Gp.. 0,96 + Gụ. 0,02 = 10.000.. 0,5 
ta tìm được Gp = ð110 kg/h, và Gựụ = 4890 kg/h. 


Biểu diễn nồng độ của các dòng nhập liệu, sản phẩm đỉnh, sản phẩm đáy theo phần 
mol. 


/M 
Nhập liệu XFE—— 5= DƯ _ 0549 
Xr 100 = *Xr 50 50, 
Mg Mạ 78 92 
Sản phẩm đỉnh xpẪ=—_— XD  _ 9678 _ oọạg 
XD 100 -= XD 96 v8. 
Mạ Mạ 78 92 
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Y*pq——xyẹ 0,74— 0,542 
với y*p = 0,74 là phần mol của benzen trong pha hơi cân bằng với nhập liệu lỏng được 
xác định trên đồ thị xy*. 










: | Hơi nước 
: Sản phẩm đỉnh 








Nước ngưng 
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Tỉ số hoàn lưu làm việc theo (6.12) là: 

R = 1,3R„ia + 0,3 = 1,3. 1,135 + 0,3 = 1,78 
Các phương trình đường làm việc là: 
a) Phân cất của tháp 


y=_R._„„ *p „1.78, „0,965 
R+l R+l 2,78 2,78 
y = 0,64x + 0,347 
b) Phần chưng của tháp 








y=R+f,_ f1, -178+ 1,82, _ 1,82— 1 Wo o2a 


x 


wW 
R+1 R+l 2,78 2,78 
y = 1,3x - 0,0068 : 








2. Xác định vận tốc pha hơi và đường kính tháp. Nồng độ trung bình của pha lỏng 


a) Phần cất của tháp: 


'xp + 
XÌm = *r “XD _ 0,542 +0,965 _ 0,754 


b) Phan chưng của tháp: 


„ _ Xr †Xw _ 0,542+ 0,023 _ „ 


Ta tìm nồng độ trung bình của pha hơi theo các phương trình đường làm việc: 
a) Phần cất của tháp: 

YÌằm = 0,64x”m — 0,347 = 1,64. 0,754 + 0,347 = 0,829 
b) Phần chưng của tháp: 

y  = 1,3”„ — 0,0068 = 1,3. 0,283 - 0,0068 = 0,361 

Xác định nhiệt độ trung bình của pha hơi từ giản đồ txy (hình 6.6). 
a) với ym = 0,829 ta tìm được t„ = 88°C. 
b) với y”„ = 0,361 ta tìm được t} = 103°C 


Khối lượng mol trung bình và khối lượng riêng của pha hơi là: 


a) M „ = 0,829. 78 + (1 - 0,829) 92 = 80,3 kg/kmol 
MT 
Pha = mo _ 80,3. 273 = 2/71 kg/mŠ x 
22,4T'„ 22,4.361 
b) M ” = 0,361 .. 78 + (1 - 0,361) 92 = 87 kg/kmol 
M1 87.273 3 


224T'm 22,4.376 
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Khối lượng riêng trung bình của pha hơi trong tháp là: 


Là + , 
se. Pưm _ 2,71 + 2,82 _— 2 n2 kemỔ 
2 


Khối lượng riêng của benzen và toluen lỏng gần bằng nhau. Nhiệt độ tại đỉnh tháp với 
Xp = 0,965 là 82C và trong nồi đun với xự = 0,023 là 109°C (hình 6.6). 

Khối lượng riêng của benzen lỏng ở 82°C là og = 813 kg/mŠ và của toluen lỏng ở 109°C 
& 3 
là øm = 783 kg/m'. 

Chấp nhận rằng khối lượng riêng trung bình của pha lỏng trong tháp là: 

PL =Š!3+ T53 _ s00 kgimŠ 
2 


Xác định vận tốc pha hơi trong tháp theo (6.17). Chọn S300051< cách mâm là h = 300mm. 
Với mâm xuyên lỗ, đồ thị hình 6.2 cho C = 0,032. ˆ 


Vận tốc pha hơi trong tháp theo (6.18) là: 


% j ÊE= 0,032, Í(.809 ~ 054 m/s 
2v : 2,77 


Lưu lượng pha hơi đi qua tháp ở nhiệt độ trung bình 
tụ = (88 + 103)/2 = 96°C là: 


lu Gp(ŒR + 1)22,4. Tm _ 5110(1,78+ 1)22,4. ás = 1,52mŠ/e 
MpTg3600 78,5. 273. 3600 - ˆ 
với Mp là khối lượng mol của dòng sản phẩm đỉnh: 
Mp = 0,965. 78 + 0,035. 92 = 78,5 kg/kmol 
Đường kính tháp là: 


D= Qv = \Í——b52 _ ~ 1,89m 
b 0,785 0,785. 0,54 


Chọn đường kính tháp D = 1800mm theo tiêu chuẩn. Như vậy vận tốc của pha hơi đi 
trong tháp là: 








0,78ãD2 0,785. 1,8? 
3. Tính thủy lực của mâm: Chọn các kích thước mâm như sau: đường kính lỗ dị = 
4mm, chiều cao của gờ chảy tràn trên mâm h„ = 40mm. Tổng tiết diện lỗ (tiết diện tự do) 


là 8% tổng tiết diện mâm. Diện tích của hai bán nguyệt dành cho ống chảy chuyền là 20% 
tổng tiết điện mâm. 


Ta tính trở lực thủy lực của mâm trong phần cất và phần chưng của tháp theo (1.69):: 
Áp = Apy, + Ap,„ + APp 
a) Phần cất của tháp: 
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Trở lực thủy lực của mãm khô theo (1.70) là: 


° 

VưO2V 

Apx = 3 e4 
2 





Hệ số trở lực vô thư nguyèn của màm lỏ khi không thấm ướt với tiết diện tự do từ 7 
đến 10% là § = 1,82 và vận tốc của pha hơi đi qua lỗ trên mâm là vị = 0,6/0,08-= 7,5m/s. 


Thay các giá trị trên vào (1.70) được: 


2 
Apy= 181. 5Š - 23:71 _ 13s N/m£ 
2 


Trở lực do sức căng bề mặt theo (1.71) là: 
4ơ 
ÀPg = — 
dị 
Sức căng bề mặt của chất lỏng ở nhiệt độ 88°C 
là nhiệt độ trung bình phần cất của tháp là 
ơ= 20,5. 10” N/m (benzen và toluen có sức căng 
bê mặt gần giống nhau), đường kính lỗ trên mâm 
là dị = 4mm = 0,004m. Như vậy 


Ap,= 4-20,5. 10 ` 
0,004 


Trở lực thủy lực qua lớp chất lỏng bọt trên 
mâm là: 


= 20,5 N/mỀ 


APs = 1,3hyk©o_g ` 
Chiều cao của lớp chất lỏng bọt là: (hình 6.18) 
hp = hạ + Ah 
Ta tính giá trị của Ah chiều cao lớp chất lỏng 
trên gờ chảy tràn theo phương trình 1.74: 


2/3 
I 
Ah= Qv 


.e =.- 5Pk ——-- 





với Qy,Ì —- lưu lượng của chất lỏng, m%s; 


P - chu vi của gờ; 


~ 


øooooooooooo 
oooo©coooooo0oo 












oo9ooooooooooo 


¬ 


©ềằooooooo 


| 
| 
| 


Í 
| 
{ 

, 


Hình 6.18. Sơ đồ mâm xuyên lỗ. 


k = Øppg/2 - tỉ số giữa khối lượng chất lỗng bọt và khối lượng riêng của chất lỏng, lấy 


gần bằng 0,5. 


Lưu lượng của chất lỏng trong phần cất của tháp là: 


Qv1= GpRMm _ 5110.1,78. 81,4 
W==—-~ : 
My 3600. 78,5. 800 





_ với M„ 
kg/kmol. 
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= 0,00328 mổ/s 


= 0,754. 78 + 0,246. 92 = 81,4 là khối lượng mol trung bình của chất lỏng ˆ 


Chiều đài gờ (là chu vi nếu ống chảy chuyền có tiết diện hình tròn) (hình 6.18) được 
; định bằng cách giải hệ phương trình: ' 


2 
] + (—b)`= RỶ 
: _ 


0,1z RỀ = ẨPụ 
3 


với R = 0,9m là bán kính mâm, ^Py - giá trị gần đúng của diện tích hình bán nguyệt. 
3 


Giải hệ phương trình được P = 1,32m và b = 0,289m. Tính Ah 


2/3 
Ah= _ 0,00328 = 0,0193m 
1,85. 1,32. 0,5 


Chiều cao của lớp chất lỏng bọt trên mâm là: === 
hụ = hụ + Ah = 0,04 + 0,0193 = 0,0593m 

Trở lực qua lớp chất lỏng bọt là: 
Ap, = 1,3hykoyg = 1,3. 0,0693.. 0,ð . 800 . 9,81 = 302 N/m” 

Tổng trở lực thủy lực của 1 mâm trong phần cất của tháp là: 
Ap' = Apy + Áp, + App = 188 + 20,5 + 302 = 461 N/m” 

b) Phần chưng của tháp: 


2 
APy = 1”. nh = 144 N/m” 


1¬ 
6. 1Ö 


0,094 


+P 
4... LO; 


3 : 
AÐy= = 18,5 N/m_ 





với 18,8. 1073 N/m là sức căng bề mặt của chất lỏng fm = 103°C. 


Lưu lượng của chất lỏng là: 


GpR _G M 
Qv,Ì = = ch = 


Mpẹ ˆ Mp ] 1 


Khối lượng phân tử là My = 0,ð42.. 78 + 0,458. 9 


2 = 84,4 kg/kmol và My = 0,283. 
78 + 0,717. 92 = 88kg/kmol. Do đó: 





gui 2 = 1,78 „ 10000 


88 _ 000717 m /s 
18,5 84,4 


3600. 800 


2/3 
Ah = _— 0,00717 = 0,0325m 
1,85. 1,32. 0,5 


hy = 0,04 + 0,0326 = 0,07257n 
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App = 1,3. 0,0725.. 0,õ. 800. 9,81 = 369 N/mỀ 
Tổng trở lực thủy lực của ¡mmàñm trong phản chưng của tháp là: 
Ap”= 144 + 18,8 + 369 = 532 N/m2 
Kiểm tra lại khoảng cách mâm h = 0,3m đảm bảo cho điều kiện hoạt động bình thường 
của tháp: 
. h>1,gẬP 
ĐI 


với các mâm trong phần chưng trở lực thủy lực qua một mâm lớn hơn trở lực thủy lực 
của mâm trong phần cất, ta có: 


1,8Ap” _ 1,8.532 
øpg — 800.9,81 


= 0,122m 


Kết quả là điều kiện trên được thỏa. 


Ta kiểm tra tính đồng nhất của hoạt động của mâm. Tính vận tốc tối thiểu qua lỗ của 
pha hơi vụmin đủ để cho các lỗ trên mâm đều hoạt động. 





h 
Kong i00 |? 2 Qiớg Vý S;ềt-800. 0.0725 . 
Ÿ 2y 1,82. 2,82 


Ta tính được vị,min nhỏ hơn vị = 7,5 m/s, do đó các lỗ trên mâm đều hoạt động. 

4. Xác định số mâm và chiều cao tháp. Vẽ đường làm việc cho phần chưng và phần 
cất của tháp theo hình 6.19 và xác định được số bậc thay đổi nồng độ nụ. Với phần cất của 
tháp ta được nìụy = 7, với phần chưng n'}, = 8, tổng cộng 1õ bậc. 

Ta tính số mâm theo phương trình (6.20): 

n = nụ/Ð 

Để xác định hiệu suất mâm tổng quát 
B, tìm độ bay hơi tương đối của hai cấu 
tử ¿ = Pu/Pạ và độ nhớt của nhập liệu ¿ ở 
nhiệt độ trung bình của tháp 96°C. 


t—-~—" 


___ Ở nhiệt độ này, áp suất hơi bão hòa _. 
của benzen là Pp = 1204 mmHg và của 
toluen Pạ = 492,5 mm (bảng 6.1) do đó 
œ = 1204/492,5 = 2,45. 

Độ nhớt của benzen và toÌuen ở 96°C 
là 0,27cp và 0,29 cp. Lấy độ nhớt của nhập 
liệu ¿ = 0,28 cp. 


see+—~———=—~——==T=x——~ 





tết quả là ¿ = 2,45. 0,28 = 0,685. 


Từ hình 6.4 ta tìm được E = 0,53 
(hình 6.18) cho chiều dài đường đi pha __ 
lỏng trên mâm là: 


Hình 6.19. Xác định số bậc thay đổi nồng độ. 
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1=D-5Zb= 1,8-2..0,289 = 4,22m 


l Dùng đồ thị hình 6.5 tìm giá trị số hiệu chỉnh chiều dài đường đi ÀA = 0,105. Hiệu suất 
mâm tổng quát trung bình theo (6.21) là: 


E¿y = E( + A) = 0,õ3 ( + 0,105) = 0,69 


Để so sánh, ta tính hiệu suất Murphree của một mâm Em theo công thức vô thứ nguyên 
nhận được từ xử lý thống kê các số liệu thực nghiệm cho mâm chóp và mâm xuyên lỗ: 
Bụ = 0,06801' C118 | "Ỷ 
với Cị¡, Cạ là các số vô thứ nguyên. 
Dv, TY, THUẾ, TY 
A¿a “1 Aa#v _øDị “1: Aya2Dh 





xxx... We- #1 ÿ ¡v2 hgDp -vøjDy s. mm... = 
trong đó 
v = vận tốc của pha hơi trong tháp, m/S; 
A¿a = điện tích tương đối của phân tự do trên mâm; 
hạ = chiều cao gờ chảy tràn, m; 
pv vàø = theo thứ tự là khối lượng riêng pha hơi và pha lỏng kg/mŠ; 
13 — hệ số khuếch tán của cấu tử dễ bay hơi trong nhập liệu được xác định theo (5.28), 
m 1s; 
ơ = sức căug bè mặt của chất lóng nhập liệu, N/m; 
_We = số Weber vô thứ nguyên. 


Tác hằng số hóa lý được lấy ở nhiệt độ trung bình của tháp. Hệ số khuếch tán Dị được 
xác định theo (5.28): 


Trường hợp này: C = 1; „ = 0,28cp = 0,28. 103 kg/m.. s; M = Mpẹ = 84,4 kg/kmol, 
V=6. 14,8 +6. 3,7 - l5 = 96 và T = 96 + 273 = 369K; hệ số khuếch tán là: 


—12 0,5 E 
Dị — 04.10”. 84,4'2. 369 — z8. 1079 mổj/e 
0,28. 96:8 
Các số vô thứ nguyên CƠ, Ca là: 
h 
c,= YB/2v __ 0,6.0/04.277 ~ 179.107 





A‡aøaiDi  o,os.800.5,8.10 ° 
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A. si l ; `. 
C=— “T=——^S 1-1907 — oz† qp# TA *ẽ 
VLÙI 06.800.758 ta? _._ 


Hiệu suất Mu tnhres của mâm 15: 





Eụ = 0,068C†'' C?'!lỗ ~ 0.068 (1.70, 109”) (0/71.109®115 — 068, gụá trị trên gần với 
giá trị Eụy,. 


Số mâm là: 





— nh 2 


—=.... ————.-sỏ 


- Phân cất của tiến n' = ——=-—-- = ]2 
Tp §) ›9 
#\Ê : : "ÓC bi 
~ Phàn chưng của thấp n”=._—_.“=_Š_ = la 
Ty, 0,5 


Tổng số mâm là n = 26, để dự trữ n = 30 với 14 mâm trong phần cất và 16 mâm 
trong phần chưng, 


Chiều c+o các mâm trong tháp theo (6.19) là: 
=ín-)h=(30- ]) 0,3 = 8,7m 


mở ở lực thủy lực của các mâm là: 


ÔŸnwdœ † 


Ốp = Apn” + Ap”n” = 461. 14 + ð82. 16 = 14950 N/mỀ = 0,15 at 


3. “ỉnh nhiệt cho hệ thống. Xác định lượng nhiệt trao đổi ở thiết bị ngưng tụ hoàn 
lưu theo (6.156); 


1i Ep = xpÙp # (1 — xp)Lạ = 0,96. 3924. 109 + 0,04. 377,8. 10” = 392. 10” 1/ng 
⁄ới Íp và Lư là nhiệt lượng riêng của benzen và toluen ở 82°Œ. Do đó: 


Qp = Z2 (1 + 1,78392. 10 = 1.550.000 w 
3000 
Nhiệt lượng cung cấp cho nồi đun từ hơi đốt được tỉnh theo (6.14): 
“HE 9p =Qp+ _8pCpto TF GwCwty — GpCp Ki }2šSkG Là iUIENE TOEDI-EGS2S 


— =- 


(1© 9.000+ ` ø10 .0,46. 4190 32 4890 -0,45. 4190. 109 — 10:000 0 +ss xo, 91) 
- 600 3600 3600 
= 1.615. 20 wW 
Với Q, là 4 lẹt : - thất lấy bằng 3% lượng nhiệt hữu ích, nhiệt dung riêng được lấy ở 
= 82°C, tự ¬^  1B°U: nhiệt độ sôi của nhập liệu ở tp = 91,5°C được xác định từ hình 
6.6, 


Lượng nhát t: vị để ¿!a nhiệt nhập liệu đến nhiệt độ sôi: 


Q=lÀ 7+ ¬— Rao =1,0610000 - 0,426 . 4190 (91,5 - 18) = 382000 W 
-= 8600 : & 


ca dc - tòi, vuất lấy bằng ð%, nhiệt du:.ø riêng của nhập liệu 
Cpy = (0,5. 0,43+ 0,5. 0,42) 4190 2/12 
được lấy ở nhiệt độ trung bình (91,5 + 18)/2 = 55C 
Lượng nhiệt trao đối để làm nguội sản ph¿.+: đỉnh: 
- = 
G« GuC¬Œ Sa số TU sư e ¿ 9+ - 95) = 14E.7^2 VV 


——” ——— 


——— - ~ Ị}Ị_=———_ 





với nhiệt dung riêng của sản phẩm đỉnh ˆ „ = Q49- ^^”... Ở duạc lấy ø nhiệt độ 
rung bình (82 + 25)/2 = B4“. 

Lượng nhiệt trao đổi để làm nguội sản phẩm đáy: 

Q = GwCw(tw — tra) Song 0,425. Tiêu (109 - 25) = 203.000 W 

với nhiệt dung riêng của sản phẩm đáy Cụ; = 0,425. 4190 J/kg°C được lấy ở nhiệt độ 
trung bình (109 +. 25)/2 = 67” .C. "¬ ' ST 7- đãi 

Lượng hơi đốt sử dụng ở áp suất tuyệt đối 4at và làn ẩm 5% là: 

a) Nồi đun 


Gy= Qp _ 1616000 _—osgkg/s 


lạx*  2141.10Ề.0,35 
với Lạ = 2141. 10” J/kg là nhiệt lượng riêng của hơi đốt... 
b) Thiết bị gia nhiệt nhập liệu 
G„ =_—-382000 
2141.103. 0,95 
Tổng lượng hơi dốt sử dụng là 0,8 + 9,19 = 0,99 kg/s = 3,6 tấn/h. 


= 0,19 kgís 


Lưu lượng của nước làm lạnh khi được gia nhiệt lên 20” là: 


a) Thiết bị ngưng tụ hòan lưu 


r Qp _ — 1.550.000 
Qụ,n _= — — 


= 0,0185mŸ/s 
Cw(t¿2T— tạQøN _ 4190. 20. 1000 





b) Thiết bị làm nguội sản phẩm đỉnh 
Bo 125590 -- 200074 le 
4190. 20.. 1000 
c} Thiết bị làm nguội sản phẩm đáy 
Qv,n = __ 203.000 = 0,00242m 8 
4190. 20. 1000 
Tổng lưu lượng nước làm lạnh ià 


0,0185 + 0,00174 + 0,00242 = 0, 02266 ~ 0,0227 m ŠJs = 82m 3m. 
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CHƯƠNG 7 


TRÍCH LÝ 
———— ———————— 


` 


Quá trình dùng dung môi để tách một hoặc một số cấu tử từ một hón hợp ở trạng thái 
rắn hoặc lỏng được gọi là trích ly chất rắn hoặc chất lỏng, dung môi được lựa chọn tương 
ứng với các cấu tử riêng biệt. Sau đó để tách cấu tử ra khỏi hỗn hợp với dung môi, người 
ta dùng quá trình chưng cất. Lợi ích của quá trình trích ly lỏng được xác định như sau: 

1. Trường hợp không có khả năng phân tách hỗn hợp lỏng bằng chưng cất do sự tạo 
thành những hỗn 5ợ;, đẳng phí, do hỗn hợp ' khó bay hơi và do các cấu tử trong hỗn 
hợp kém bền với nhiệt. 

2. Tiết kiệm năng lượng (nhiệt năng); nếu tiêu phí năng lượng để tình luyện hỗn hợp 
làm chuẩn nào đó gồm e%c cấu tử só nhiệt độ sôi gẦn nhau, đo nầng độ 'oãng hoặc 
do những nguyên nhân aác nữa, thì tiêu hao năng lượng lớa hơa so với quá trình 
trích ly và tách dung mi khỏi các sản phẩm. Những văn đề về mặt tĩnh học của 
quá trình trích ly được giải quyết một cách thuận lợi bằng cách dùng đồ thị, nhờ 
các biểu đồ tam giác hoặc chữ nhật. 


NHỮNG CÔNG THỨC TÍNH VÀ CÁC PHƯƠNG PHÁP YÍNH ĐẰNG ĐỒ THỊ 


1. Những tính chất của biểu đồ tam giác: 


a) Các đỉnh của hình tam giác (hình 7.L) tương ứng với sác cấu tử nguyên chất A,B 
và ÓC, các cạnh của hình tam giác AB, BC và AC tương ứng với những hỗn hợp hai cấu tử 
A và B, B và C, A và C. Những điểm ở bê trọng bình tam giác tương ứng với những hỗn 
hợp ba cấu tử (ví dụ như điểm g là giao điểm của các đường, nghĩa là đặc trưng cho thành 


phần của hỗn hợp sau: 70% trọng lượng A: 20% B và 10% 5) M818 ?izeE 
b) Nhứng đường Aa, Bb, Cc, kẻ từ các đỉnh hình tam giác là qui tích của nhứng điểm 


” “ + ° ` ' vã k - *B Ä*A *A 2. 
quân cờ của các hỗn hợp có tỷ lệ hàm lượng 2 cấu tử khác _ˆ, _^, _^ tương ứng không đổi. 


= : Xe. *p 
c©) Những đường thẳng dd, ee, ff song song với các cạnh của hình tam giác AC, BƠ, AB 
là quï tích của nhứng điểm quân cờ của các hỗn hợp có hàm lượng các cấu tử B, A và C 
tương ứng không đổi. 


2. Quy tác đòn bẩy là trường hợp riêng của quy tắc trọng tâm: 
Khi trộn hai dung địch mà các thành phần của chúng được biểu thị ở trên biểu đồ bằng 


nhứng điểm a và b bất kỳ và thành phầñ chung của hỗn hợp được biểu thị bằng điểm œ nằm 


„Ù 
Œ 
= 





^~ A, % khối lượng 


—~——- —- Hình 7:1: Biểu đồ tam giác “TT TT ~——Hình 7.2. Quy tắc đòn bẩy TT” TT TT” 
trên đường thẳng nối các điểm đó ¡ại thì nhứng đoạn ac và be tỷ lệ nghịch với những lượng 
dung dịch đã lấy (hình 7.2). 


Gạ + Gị =Gc, 


đồng thời xạ + xụ # xụ 


_— In Đây b 
Vậy thì G,ac=Gibc; ˆ =_— 
bc  ac 
G¿ac = Gì ab; Œ7.1) 
c— — G._ G6 G 
G, c=G,a =—_ Re. 
a ac c 


ở đây 
G,, Ốy, G„ - trọng lượng của hỗn hợp a, b, và c đơn vị đo là: [kg]; 
Xa 3 Xp : Xe - nồng độ của các cấu tử bất kỳ (A, B hoặc C) trong hỗn hợp a, b, và c đơn 


vị đo là % trọng lượng. : 

Những tỷ lệ đó chỉ dùng khi có sự phân lớp hỗn hợp c thành 2 pha tồn tại a và b. 

3. Những hệ 3 cấu tử điển hình có Biá trị nhất được trình bày ở hình 7.3 và 7.4. Ở 
đây đỉnh A của hình tam giác tương ứng với dung môi thứ nhất (thể rắn hay thể lỏng), đỉnh 
B tương ứng với cấu tử chuyển tiếp trích ly (thể rắn hoặc thể lỏng), đỉnh C của tam giác 
tương ứng với dung môi thứ hai hay là chất trích ly (chất lỏng). 

Trên hình 7.3: đường abcdKd'c'b'a' là đường cong biên giới: miền bên trong đường cong 


này là khu vực các hỗn hợp có phân lớp thành hai pha tồn tại, thành phần của các hỗn hợp ` 


được biểu thị bằng những điểm trên đường cong, miền ngoài đường cong biên giới là khu 
vực các dung dịch không có sự phân lớp (dung dịch đồng thể), điểm K là điểm tới hạn; phần 
trái đường cong biên giới là nhánh của các pha trích ly, phần phải là nhánh của các pha 
lọc; những đoạn bb'”, ce', dd nối các điểm quân cờ của những pha tồn tại là các đường cân 
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bằng (Connode) +}, 





Hình 7g. Hệ thống lỏng - lòng có một (a) uò có hai (b) lỗ hổng hỗn hợp hoặc một uà hai cặp cấu tử 
hòa tan một phần uào nhau (khi t = const) 


Trên hình 7.4: đường abcde là đường 
cong biền giới. Miền bên trái đường cong là 
khu vực của những hỗn hợp dị thể 3 cấu tử: 
miền bên phải đường cong là khu vực phân 
lớp; cạnh BC của tam giác biểu thị những 
thành phần của dòng đi từ trên xuống (dung 
chất cần trích ly trong dung môi); đường 
cong biên giới biểu thị thành phần của dòng 
ở dưới (hỗn hợp dị thể của chất rắn không 
hòa tan, của câu tử rắn không hòa tan, của 
cấu tử cần trích ly và của dung môi bị giứ 
lại trong các lỗ của chất rắn. Các đường cân 
bằng bb', cc', đđ'` khi kéo dài thêm sẽ đi qua 
đỉnh A của hình tam giác. 


4. Hệ số phản bố cấu tử B được trích ly giữa các pha trích và pha rafinat được biểu 


— = —-—m——-—----—--——-———--—-———— 


diễn theo tỉ số: ˆ 


ki °¿s tái 


= k¿ 


*B 





Ở đây: 





Hình 7.4, Hệ thống rắn - lòng (khi t = const) 


ca — -— ~ X“— 


(7.2) 


yp - nông độ của cấu tử B cần trích ly trong pha trích % trọng lượng. 


xg - nồng độ cân bằng của cấu tử B được trích ly trong pha rafinat % trọng lượng. 


Thường hệ số phân bố phụ thuộc vào nồng độ, do đó tính toán bằng giải tích chỉ cho 


ta kết quả gần đúng. 


(1 Diễn tả phép nội suy bằng đồ thị các dãy cân bằng trên biểu đồ tarn giác thì xem ở ví đụ 7.1 


5. Đồ thị JACNECKE, đồ thị phân bố hình chữ nhật. 


Nếu có thể bỏ qua sự hòa tan lẫn nhau giữa dung môi sơ cấp và thứ cấp (C) để tính 
toán bằng đồ thị, người ta dùng đồ thị chữ nhật thuận lợi nhất có tọa độ tính theo % tỷ lệ 


trọng lượng). Trong đó: 


= ` “v2 : 

x's= =—— š kg cấu tử được trích ly trong pha rafinat 
100 — xp kg dung môi thứ nhất 

Yn -_ T5 kg cấu tử được trích ly trong pha trích 


100—yp kg dung môi thứ hai 


Œ7.3) 


6G. Người ta còn dùng đồ thị chứ nhật trong trường HỢP. khi đồ thị tam giác không cho 


kết quả chính xác vì có nhiều đường chỉ chít quá. 


Trên trục tung, lấy tỉ số của một cấu tử trong hệ thống ba cấu tử với tổng số nồng độ 
của hại cấu tử kia, còn trên trục hoành lấy tỉ số nông độ của cấu tử khác với tổng. SỐ này.. 


¬—='Vf dụ thường dùng những tọa độ-sau:— ----- -- 


a) Tọa độ X, Y, Z và Z và X ~ Yf đối với hệ thống lỏng - lỏng (hình 7.5, ký hiệu giống 


như trên hình 7.3): 


x x 
Xe Ẻ -=———; _—kẹP _ trong pha rafinat 


(/) 





Hình 7.5. 


(1) ` Đồ thị phụ để tìm đường cân bằng 
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HẠ thống lông - /2n7 cá một (a) và có bai (b) lỗ hồng hỗn hợp cấu tử cặp cấu tử hòa 


tan một phần vào nhau (khi t = const). 


* — Y⁄B _ ` B 


ýy+vn 100—yG kg(A + B) 


Xc Xc kgC 























T<.-—* —.- trong pha rafñnat (7.4) 
xA+txg 100—xc kgø(A + B) 
W= =... = _ .= P _ køC _ trong pha trích 
yA+ypg 100—yc kg(A + B) 
Những công thức để tính ngược lại: 
= i—X _ 1Ÿ 
A“= ——ỳ YA—= (7.5) 
1+ 1+W 
7 có sn 
xe= ;› 7B” 
1+W 1+2 
- z = Z 
xe=———: YÊ 
1+ÉW 1+2 
b) Tọa độ X'Y - z, Z' đối với hà thống chất rắn - lông (hình 7.6 tý hiệu như trên 7.4): 
x x ` 
X'= =m... =m .....- _ k5 _ trong dòng chảy xuống dưới 
V'= = —. = — Ö—kgB _ trong đòag chảy lên trên 
ya+tyo  100—ÿyA ' kg(B + C) 
, XA x 3 ) ' 
z'==————” trong dòng chảy xuống dưới 
*p + Xe kg(B + ©) 
2` = _ - = ———: _ kgA _ trong dòng chảy lên trên 


——— 4X =VY),2'50 0<@Œ,Y) <170 GV ng nằẰŸ heeeerereeeor 


Trong những công thức này: 

XẠ › Xg › XC - nồng độ của cấu tử A, B, C 
trong pha rafinat (ở dòng chảy xuống dưới); 
% trọng lượng. 

ŸA › ŸYBsỸC - nồng độ cân bằng của cấu 
tử A, B, C trong pha trích (ở dòng chảy lên 
trên) % trọng lượng. 


— ¬ mm vã ' Hình 7.6. Hệ thống chất rắn - lỏng 
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___ tnxsœ mh¬ tre 
tron5 g--zt 





xuy—> 


r7, trích ly chất lỏng giao dòng. Phương trình cân bằng vật liệu tổng quát cho ngăn 
thứ n trích ly!” (hình 7.7a) 


CRun—1 bã Gso = CRn + GEn : (7.6) 
Phương trình cân bằng vật liệu cho ngăn thứ n theo cấu tử được trích ly: _. ¬. 
CRn-—1 -#n—1 + Ốsn -Ys— GR nẤn + GgunYn Œ7.7) 


Trong trường hợp có sự hòa tan của dung môi thứ nhất với chất trích ly thì ta có thể 
bỏ qua, để tính toán, ta dùng đồ thị chữ nhật tọa độ x” -— vì 














Lượng dung môi thứ nhất A trong hỗn hợp ban đầu: ` 
Gạ = Gp(100 — x;) kg hay là kg/giờ -- (7.8) 

Lượng dung môi thứ hai C„ ở trong chất dùng để trích ly: : 
Gạ„ = G,(100 — y,) kg hay là kgjgiờ — - (7.9) 

Phương trình đường làm việc của ngăn thủ-#e= Sun 
=7 la Sẽ“... Am 
Yn= (Œì» — Xn—1) †Ys : (7.10) 


cn 





Hình 7.7. rriến ly chất lỏng trong dòng chéo nhau. 


(1) Giá trị những chỉ số F: hỗn hợp ban đâu; § - dung môi trích hay là chất dùng để trích ly; R: pha rafinat;, 
#: pha trích 
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Góc nghiêng của đường làm việc œ được đặc trưng hởi hệ thức, 
tgœ = —— 
r¬ 
*en 
3ð ngăn thay đổi nồng độ (số ngán trích ly) được xác dịnh báng sở dường làm việc tròn 
đổ rhị (hình 7.7.b).. 
Trong trường hợp có một phần nhập liệu hòa tan vào dung môi trích ly, để tính toán 
ta dùn;; đồ thị hình tam giác (hình 7.7c). 


Những vị trí của các điểm M, đặc trưng cho thành phần chung của hỗn hợp ở ngăn 


ộ GRmn- 

thư n, được xác định theo qui tắc, đòn bẩy, từ quan hệ các dòng — 
2 Ố§nT—1 

Thành phần pha rafinat Xã và pha trích ya đi ra ở ngăn thứ n, được xác định bằng các 
điểm đầu mút đây cung cân bằng (R_ và E,) đi qua các điểm M,. Lượng pha rafinat và pha 
trìch cũng được xác định theo qui tắc đòn bẩy. 

Số ngăn trích ly lý thuyết cần thiết được xác định bằng số dây cung cân bằng 
R, và Ð„, trên đồ thị để đạt đến thành phần xự đã cho. Thành phần và lượng chất trích hay 
rafinat sau khi chưng dung môi, được xác định bởi những giao điểm của các đoạn thẳng qua 
đỉnh tam giác C và điểm biểu diễn cúa pha trích ly hay pha rafinat với cạnh AB. 


Jrình tự tính toán và cách vẽ đồ thị, xem ở thí dụ 7.2 và 7.3. 
đ. Trích ly chất lỗng ngược chiều. 


Phương trình tổng quát để cân bằng vật liệu cho thiết bị trích ly có n ngăn (hình 7.8.a): 


ˆ ˆ 
T1 





Su v2 


Gy + Gp = Gn + Gp - (7.12) 

Phương trình cân bằng vật liệu theo cấu tử cần trích ly: 
Ggxp + Gsys = Ggxg + GEYE (7.13) 
Trong trường hợp dung môi trích ly và dung môi ban đầu hòa tan vào nhau có thể bỏ. 
qua; lượng dung môi nguyên chất ban đầu G„ và lượng dung môi thứ hai Gẹ trong tất cá 


các ngăn của thiết bị đều như nhau. Khi đó phương trình cân bằng vật liệu theo cấu tử cần _ 
trích ly: : 


GA(x'r — X'p) = Gc (y'g — Y8) ` (7.14) 
Phương trình đường làm việc: 
, GA , LJ , 
Yn+i=——(Œa—- Xr) †YE (7.15) 
Gc 


Góc nghiêng của đường làm việc œ (hình 7.8) được xác định từ tỉ lệ thức: — —— _ 


G 5 cá › 
lun c Ý (7.16) 


GQG xr = x”R 
Số ngăn trích ly lý thuyết cần thiết được xác định bằng đồ thị (như cách xác định 
Nc ở hấp thụ). 


Trong trường hợp tính toán quá trình bằng đồ thị tam giác (Hình 7.8e), số lượng các 
dòng được biểu diễn ở vị trí điểm M, đặc trưng cho thành phần giả định chung của hỗn hợp 
trong thiết bị trích ly, và được xác định theo quy tắc đòn bẩy, bằng các hệ thức: 

Gy + Gs = Gq + Gpg — GM 
se Ta (7.17) 
Gs FM Gg ME 

Số ngăn trích ly lý thuyết cân thiết được xác định bằng cố dây cung cân bằng Ea, 

trên đồ thị cho đến lúc đạt tới thành phần pha rafinat xg đã cho. : 


Điểm P, gọi là cực trích ly, nó là giao điểm của nhứng đường thẳng đi qua các điểm F 
và E, K và C, RavàEn+; và E và dùng để tìm những điểm quân cờ của các chất trích ly 


nằm trên nhánh trích ly của đường cong biên giới), Trình tự tính và cách vẽ đồ thị xem 
ở ví dụ 7.4. 


9. Trích lý chất lông ngược chiều có hồi ưu? 
Phương trình tổng quát về cân bằng vật liệu trong thiết bị trích ly (hình 7.9a): 

Gy = Gg + G'ạ | (7.18) 
(ở đây và sau này, gọi những dòng Gs„; Gs_¡ vàGs,n+¡ là dung môi nguyên chất, còn 





@) Cực trích ly có thể nằm ở bên phải hay bên trái của tara giác 
(2) Tùy theo các điều kiện, có thể dùng hồi lưu một hay hai sản phẩm. 
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những dòng Œ”g và G*q không chứa dung mòi) 
Cân bằng vật liệu theo cấu tử dung chất được trích ly: 
GpXr = ŒgÝpg + G nẮg (7.19) 





——-—~.-——— Hình 7.9. Trích ly chất lỏng ngược chiều có hồi lưu... .. —._...... 
"“*———— _——_ 1~ thóp trích ly: re SƯ. Nướng 
' 2, 2*~— thiết bị để tách dung môi. 

3 - thòng pha trôn. 


Những hệ số hồi lưu cực tiểu của pha trích là Rgmiạ và pha rafinat là Rịa được xác 
định (hình 7.9) bằng những giao điểm Pgmin và Pgmịa (cực phần trích ly, hay là phần bền 
vứng và cực phần rafinat hay là phần cận của tháp) của dây cung cân bằng ab, khi kéo dài 
đi qua điểm E, cùng với những tung độ đi qua các điểm quân cờ E' và R'. 


GRo _ PpminB12 


Gp BịB 





TP min = 
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GRn+l =s PRminR 
GR EEn+l 


Số cách ra bậc trích ly cân thiết lớn nhất tương ứng với lượng hồi lưu nhỏ nhất. Hệ số 
hôi lưu làm việc: 


FRmin = (7.20) 





PgEi 
Rp= fREmin _= 
EIE 
PpE 
R = Ø8RRmin= ———” (7.21) * 
n+1 


Trong đó: @ - hệ số dư của hồi lưu, luôn luôn lớn hơn một. Suất lượng các dòng và 
lượng dung môi tiêu hao được tính như sau: 


GỐs_¡ = GRZg 
: G§ = GÍg + Gs_¡(1+Zg) " 
Hieearrnesns sa GRgo =TtgGp SxxscgcOsssnwesagwzxsesGGOWNRRNSGMRSGUœ „an = 

Go + Gpg = Gg(1 + Rg) = G g(1 + zg)(1 + Rp) 

Ốs,o + Gp, 


(Z g1 T— Z¡) = Gg(1 + Rg)Zg-_1 — Z\) (7.23) 
1+ Zr 


Gg_¡ = Gso + (Gn(ọ + Gg) v.v... (17.24) 
OSin+i = ỐRzB 
G = GÌ + Gsn+¡ = GÌR( † ZR) 
GCnTl = Rg G RzRV.V... (7.25) 
ở đây: Gcn_¡ —- lượng dung môi trong pha rafinat (7.25); 
Ggn+i là dòng đi vào thiết bị pha trộn. 
Tổng lượng dung môi tuần hoàn: 
Gạo =G'pg ịa + Rg)(Zg,¡ — “| + GŒạ(1 + Rg)zg (7.26) 


Số ngăn trích ly cần thiết theo lý thuyết, được xác định bằng biểu đồ X, Y - z, Z và 
X - Y (hình 7.9b). Phương pháp vẽ được trình bày trong ví dụ 7.10 và 7.11. 


10. Trích ly chất rắn giao dòng 


Phương trình cân bằng vật liệu ngăn thứ n cũng giống như trích ly chất lỏng giao dòng 
[xem hình 7.10, a và phương trình (7.6) và (7.7)]. Trong trường hợp, nếu như dùng dung 
môi nguyên chất, thì mức độ dung chất chưa được trích ly có thể tính theo công thức: 

Ba 1 


“®“—==— (7.27) 
(1 +a)(1 + a¿)(1 + aa)... (1 + ay)...(1 + a.) 








(1) Sơ đồ của quá trình giống như trích ly chất lỏng theo dòng chéo vuông góc 





Hình 7.10. Trích ly chết rắn có biến đổi tuần hoàn dung môi. 





trong đó: 
_ Gn,nẤp 3 ' ; ¬.— “+ ra £ ` : F ; 

œ=——_ mức độ chưa trích ly (tỷ số của lượng chất cần trích ly còn lại trong bã với 

GrXy 
lượng chất cần trích ly trong nguyên liệu ban đầu), 

G “ 2 

ay= nG tỷ số các dòng: tỷ số của trọng lượng dung dịch chứa chất rắn (có thể dùng 
Ga 1 : 


tỷ số thể tích của các dung dịch). : 

G ni = Ống s(1 — Xa) - trọng lượng của các cấu tử B và €. 

Nếu như tỷ số các dòng không đổi, nghĩa là: ai = aa = as = an = const thì công thức trên 
rút gọn lại là: - peeeeog : : MUGGuờ¿i 

1 ` 
c- (7.28) 
(1 +a)Ÿ 
trong đó: N, - số bậc trích ly. „ 


Phép tính bằng biểu đồ tam giác như phép tính đối với trích ly chất lỏng theo dòng 
chéo vuông góc (hình 7.10.b). 


11. Trích ly ngược chiều từ chất rắn. 


Phương trình cân bằng vật liệu giống như trích ly chất lượng ngược chiều [xem hình 
7.11, a và phương trình (7.11) và (7.13)]. boy <uui 


Trong trường hợp, nếu như tỷ số các dòng đối xứng với tất cả các ngăn, trừ ngăn thứ 
nhứt, không đổi, nghĩa là as = aạ =... = a = const, thì mức độ chưa trích ly của cấu tử cân 
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Hình 7.11. Trích ly ngược chiều chất rắn. 


trích ly có thể xác định theo công thức sau: 


1 





1+ a/(1 +a+t s” +3#.. Bề JsYg 

L4 “Zz=s“—-_-_ ————— ——— 
GRnẤn 

Khi dùng dung môi nguyên chất (ys = 0) phương trình này có thể rút gọn lại: 





ị +aiL+a+a +... + 2| (1.29) 


— 1 
@= 





(7.30) 
1+m(1+a+a2+..+eh ) 
Mặt khác, nếu vật liệu rắn đi vào chứa một lượng dung dịch cũng như lượng dung dịch 
ở khoảng giữa các ngăn, nghĩa là ai = 4 thì 6a có: 
g^ 1 ` (7.31) 


1+a+a+..+a 


Khi tỷ số các dòng không đổi as = as — ... a = const thì số ngăn trích ly cần thiết theo 
lý thuyết? có thể xác định theo công thức: 





Œ) Số này có thể xác định bằng đồ thị, cũng giống như đối với hệ thống kép trên đồ thị chữ nhật trong tọa 





độ y - x` mà ở đây x` = XB°_ tực là trong khi tính toán, ta không kể đến trọng lượng của chất rắn không 
1 —-xa 

hòa tan; phương trình cân bằng trong trường hợp này là y* = x'; phương trình các đường làm việc tìm 

được một cách dễ dàng từ các phương trình cân bằng vật liệu. 
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*XB —Ỳs +] 32 
XỊ — ÿ Xg— 
N, -~ï< 1 Y2 = B Ỳs (7.32) 
Y2 —Ỳs *ị —Xp 
IE — lý =— 
1z» 2 —Ys 
Trong trường hợp tổng quát, cách tính toán có thể thực hiện bằng biểu đồ tam giác 
(hình 7.11b) hoặc bằng đồ thị hình chứ nhật trong tọa độ X', Y - z, Z' (hình 7.1l1e). Phương 
pháp tính tương tự như cách tính toán của trích ly chất lỏng ngược chiều. 


NHỮNG THÍ DỤ 


Thí dụ 7.1: Vê biểu đồ tam giác của cân bằng pha cho hệ nước - axêtôn ~ clobenzen. 
Những số liệu cần thiết cho trong bảng 7.1. Dựa theo biểu đồ xác định: 


1. Hàm lượng của nước và Clobenzen trong lớp nước có nồng độ axêtôn là 45% trọng 
lượng. 
2. Thành phần lớp Clobenzen cân bằng với lớp nước trên. 


3. Cân thêm vào một lượng axêtôn là bao nhiêu để cho hỗn hợp 110 gam Clobenzen và 
90gam nước phân lớp. 


Giải: 
Về tam giác đều (hình 7.12). Lấy trên cạnh AC các điểm 1 và 1' ứng với hàng thứ nhất 


trong bảng 7.1. Bên trong tam giác lấy các điểm 2 và 2°, ứng với hàng thứ hai trong bảng 
và nối chúng lại với nhau ta được đoạn thẳng 22'. : 


Khi đã iìm được các điểm trong tam giác thì bắt đầu lấy trên cạnh AB hàn lượng 
axêtôn trong dung dịch và sau đó, song song với cạnh AC - hàm lượng Clobenzen. Sau kbi 
tìm được tất cả các điểm rồi ta nối chúng lại thành một đường cong. 


1. Qua điểm a trên cạnh AB ta kẻ một đường thẳng song song với cạnh AC. 


Đoạn ab là qui tích của các điểm đặc trưng cho hỗn hợp chứa 45% trọng lượng axêtôn. 
Giao điểm của đoạn ab với nhánh bên trái của đường cong dị thế là điểm c đặc trưng cho 
thành phần lớp nước gồm 52,8% trọng lượng nước và 2,2% trọng lượng Clobenzen. 


Bảng 7.1 


Thành phần cân bằng pha, % trọng lượng 
| tớpmước —————- |LớpCBbenzen 
Nước Axôtôn Clobsnzen 
0 0 


10 









0,11 











10,79 


Thí dụ 7.2: Axêtôn được trích từ dung dịch có chứa 50% khối lượng aceton bằng dung 
dịch Clobenzen. Pha rafinat còn lại chứa không quá 2% khối lượng axêtôn. Dùng đò thị đã 
vẽ trong thí dụ trên. Xác định lượng dung raôi cần thiết để xử lý 100kg hỗn hợp ban đầu, 
nếu quá trình trích ly xảy ra trong l bậc. Xác định lượng pha rafinat đi ra, hiệu suất và 
thành phân của pha trích sau khi đã tách dung môi. 





Hình 7.13 (Cho thí ch: 7.2) 
Giải: 


Qua điểm R (hình 7.13) đặc trưng cho thành phần của pha rafinat còn lại, ta kẻ một 


dây cung cân bằng RE. Nối điểm F đặc trưng cho thành phần của hỗn hợp ban đầu, với đỉnh 
tam giác €. : 


Giao điểm M của đường FC và RE xác định thành phần của hỗn hợp dung dịch đầu với 


dung môi, cần để thu hồi lượng pha rafinat theo thành phần đã cho. Lượng dung môi cần 
thiết tìm theo tỉ lệ: 


` 


Gs _FM Ó© _ 100. 81,5 - 
— SỐ im 
5 


h = 1630 kg 
Gp MC 
Trọng lượng hỗn hợp thu được: 
G = 1630 + 100 = 1730kg 
Lượng trích ly tìm theo hệ thức: ` 
Gp _ EM, Qy = 1370x 94:4 _ 1egaz 


G Tự 97 
- Trọng lượng pha rafinat 
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Thí dụ 7.2: Axêtôn được trích từ dung dịch có chứa 50% khối lượng aceton bằng dung 
dịch Clobenzen. Pha rafinat còn lại chứa không quá 2% khối lượng axêtôn. Dùng đò thị đã 
vẽ trong thí dụ trên. Xác định lượng dung môi cần thiết để xử lý 100kg hỗn hợp ban đầu, 
nếu quá trình trích ly xảy ra trong 1 bậc. Xác định lượng pha rafinat đi ra, hiệu suất và 
thành phần của pha trích sau khi đã tách dung môi. 





Hình 7.13 (Cho thí dụ 7.9) 
Giải: 


Qua điểm R (hình 7.13) đặc trưng cho thành phần của pha rafinat còn lại, ta kể một 
dây cung cân bằng RE. Nối điểm F đặc trưng cho thành phân của hỗn hợp ban đầu, với đỉnh 
tam giác C. : 


Giao điểm M của đường FC và RE xác định thành phần của hỗn hợp dung dịch đầu với 
dung môi, cần để thu hồi lượng pha rafinat theo thành phần đã cho. Lượng dung môi cần 
thiết tìm theo tỉ lệ: 


G " - ~ 
— = ịG,= 10:85 „ 1aạa ý 
Gp MC 5 
Trọng lượng hỗn hợp thu được: 
Gmry = 1630 + 100 = 1730kg 
Lượng trích ly tìm theo hệ thức: l 
` 
_ = RM. 2= 1370 x 94,4 94,4 = 1682kg 
Gm RE 97 


- Trọng lượng pìha rafinat 
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Lượng pha trích sau khi đã tách dung môi: 
C?g ~ Ốpg — G = 1682 - 1630 = 52kg 


bởi vì ta có thể bỏ qua độ hòa tan của dung dịch Clobenzen trong pha rafinat theo như 
trường hợp đã cho. 

Thành phần chất trích sau khi tách khỏi dung môi được xác định bởi giao điểm E' của 
cạnh AB với tỉa vẽ từ đỉnh C, qua điểm E: hàm lượng axêtôn 95% trong lượng, hàm lượng 
nước 4,5% trọng lượng. : 

Thí dụ 7.3: Theo những điều kiện đã cho ở ví dụ trên, xác định lượng dung môi cần 
thiết, thành phần và sản phẩm đi ra và số ngăn trích ly, nếu như trong mỗi ngăn trích ly 
dùng một lượng dung môi bằng hỗn hợp được trích ly. 


Giải: 








Kinh 7.14. (Cho thí dụ 7.3) 


Khi trộn lẫn nhứng lượng dung dịch đâu và Clobenzen bằng nhau thì vị trí điểm M, 
(hình 7.14) đặc trưng cho thành phân chung của hỗn hợp, được xác định theo tỉ lệ. 


EM: _ 100 


MỊC 100 


Qua điểm Mi ta kể một dây cung cân bằng RịBị. Điểm Rị và Eị đặc trưng cho thành 
phần và lượng chất tỉnh khiết và chất trích ly ở bậc thứ nhất. Lượng pha rafinat ở bậc thứ 
nhất được tách ra và lại được trộn lẫn với một lượng dung môi bằng trọng lượng của nó. 
Vị trí điểm Mạ, xác định thành phần của hỗn hợp ở bậc thứ hai, tìm được theo hệ thức: 


—. ẽ Ti ; RIịMẹ = Mọạ€. 
Gs - RịM;¿ 
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Qua điểm M; ta kẻ một dây cung cân bằng v.v... và cứ tiếp tục vẽ mãi cho đến khi đạt 
đến thành phần pha rafinat theo yêu cầu. 

Trong bài này, ta cân có 4 bậc trích ly. Xác định lượng chất tỉnh khiết và dung môi 
theo số bậc. 


2.63,5. 37,5 


Gs„¡ = GR¡—¡ ; Gn „ = = 55,1kg 
86,5 
2Gn¡_M;B 
Gnị =—— ——E ,Gs¡ = Ơgo = Gp = 100kg; Gs ¿ = 55,1kg 
RịB; : 
Guạ = 2-B51.44 _ ga gà. 


93 

2.100. 23,5 
GR¡ = —=._._ 
74 





= 63,Bkg; Œs¿ = ð2,1kg 


2.52,1.45 
G4 ma ==..= 
96 
Tổng lượng dung môi sử dụng: 
Gs = EGs;¡ = 100 + 63,5 + 55,1 + 62,1 = 270,8kg 


= 49,0kg 


Tổng lượng pha trích: 
Gp = Gẹ + Gý — Gn„ = 100 + 270,8 - 49,0 = 321,8kg 
Sau khi tách bỏ dung môi, còn lại: 
G'g~ lp Ga = g21,5 « 270,8 = 51kg 
. thành phân trung bình của chất trích ly = 96% trong lượng axêtôn. 
Thí dụ 7.4. Theo những điều kiện của thí dụ 7.2, hãy xác định thành phần và lượng 


sản phẩm lấy ra, cũng như số bậc trích ly, nếu quá trình trích ly tiến hành ngược chiều với 
tỷ lệ các dòng 1:1, _. ˆ 


` Giải. 

Qua điểm R (hình 7.15), đặc trưng cho thành phần chất tỉnh khiết và điểm M xác định 
thành phần giả định chung của hỗn hợp dung dịch ban đầu với tất cả dung môi (vì 
Gp:Ốs; PM = MC) ta kéo dài đường thẳng cho đến khi gặp nhánh bên phải của đường cong 
dị thể ở điểm E, tương ứng với thành phần chất trích ly. Khi kéo đài các đoạn FE và RC 
chúng cắt nhau ở điểm P (cực). Cực là giao điểm chung của tất c các tia đi qua những 
điểm đặc trưng cho thành phần chất tỉnh khiết trên bậc bất kỳ và thành phần chất trích 
ly trên bậc tiếp theo. Những đường 1 - 1, 2 - 2°,..., 4 - 4' là những dây cung cân bằng 
mà số dây cung đó xác định số bậc trích ly lý thuyết. Vậy số bậc trích ly được xác định 
theo đô thị bằng cách kéo dài những đường. ' 

PC, RME 4`) FEP, RCP, l'- 1,1- P*,2-2,2-P,3'-3-P,4'—-4Œ} 

Trong trường hợp này N = 4. 
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Lượng pha trích ly tìm được theo tỷ lệ thức: 


Gp_- GP _ RM 


~= = 150,ðkg 
G„ Gp+Gs RE 


_ (100 + 100)64 
& 85 


Sau khi tách dung môi ra khôi chất trích ly; trọng Giản dâu của nó là: 
G*rg = 1ð0,5 - 100 = B0,Bkg 


= 150,5kg 


Thành phần của pha trích ly cuối cùng đặc trưng bằng điểm E”: axêtôn 97,ð% trọng 
lượng, nước. 2,5% trọng lượng. 





Hình 7.15 (Cho thí dụ 7.4) 
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Đặc tính của quá trình 


Tinh luyện hỗn hợp Trích ly axêtôn và sau đó 
Axêtôn - Nước tỉnh luyện hỗn hợp 
xêtôn — Clobenzen 


Hàm lượng axêtôn trong % trọng lượng 
hỗn hợp ban đầu % mole 
Hàm lượng axêtôn trong % trọng lượng 
sản phẩm chính % mole 
Hàm lượng axêtôn trong % trọng lượng 
sản phẩm đáy % mole 
|Số nồi lưu — Rmin 
R 
Số mâm lý thuyết 
- |Tỷ số nhiệt tiêu hao khi tinh luyện 
q¡_ LŒ‡ +1) 
qa  Li(Rạ + 2) 0,32+1: 





So sánh các kết quả, ta rút ra kết luận: trong trường hợp đã cho dùng trích ly là hợp 
lý, nhưng về mặt kinh tế, nếu tính cả giá cả thiết bị và hao phí về trích ly thì không đáng 
kể. Muốn giải quyết vấn đề một cách dứt khoát cần phải phân tích tỉ mỉ hơn nửa. 


Thí dụ 7.6: Hỗn hợp hai cấu tử 1,4 - dioxan và nước không thể phân ly bằng tỉnh 
luyện ở áp suất khí quyển vì tạo thành hỗn hợp đẳng phí. Muốn tách dioxan, phải trích ly 
nó từ dung dịch nước bằng benzen và sau đó chưng luyện hỗn hợp dioxan — benzen. 


Xác định hàm lượng cuối cùng của dioxan trong nước, nếu đem xử lý 150kg. Trong 
dung môi nguyên chất chứa 2% trọng lượng dioxan. Trong mỗi một bậc trích ly đều đạt đến 
cân bằng. Bỏ qua sự hòa tan của nước và benzen, 


Nhứng số liệu về độ hòa tan của dioxan trong nước và benzen ở 25”. 

Hàm lượng dioxan trong nước, Z. trọng lượng 5,1 18,9 25,2 

Hàm lượng dioxan trong benzen, % trọng lượng 5,2 22,5 32,0 
Giải: 


Đổi % trọng lượng ra nồng độ tỷ số trọng lượng 


Xe x kg dioxan 
100—x kgNước 
y`= y kg dioxan 


100—y  kgbenzen 
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X”= kẽ dioxan/kg nước 


Hình 7.16 (Cho thí dụ 7.6) 
Từ đó chúng ta nhận được: 


Những số liệu vê độ hòa tan của nước và benzen trong nước. 


, kgdioxan 


X”, 00537 0,233 0,337 
kg nước 

V', kgdioxa"n oos4s . 0,291 0,471 
-kg benzen 


Hàm lượng dioxan trong hỗn hợp ban đầu: 


› 20 = 0,25 kg dioxan . 


_XƑ =.- _ le 
. 100 — 20... kg nước ren mẽ” 
Hàm lượng dioxan trong dung môi nguyên chất: 
Ys= 2 = 0,022 kg dioxan 
100— 2 - kg benzen 


Lượng nước chứa trong 150kg hỗn hợp ban đầu: 
Gạ = Gg (100 — xp) = 150. 0,8 = 120kg 
Lượng benzen chứa trong 100kg dung môi nguyên chất: 
Gẹ = Gs (100 — ys) ='100.. 0,98 = 98kg 
Hệ số góc của đường làm việc [công thức 7.16)] 


Qua điểm 1 có tọa độ x'g vày's ta kẻ một đường với hệ số góc là 1,22ð : 1 cho đến khi 
gặp đường cong cân bằng chất trích ly y`; thành phần chất tỉnh khiết x' của bậc thứ nhất. 
Qua điểm 2 với tọa độ xạ vàx”s ta lại kẻ một đường thẳng với hệ số góc 1,225 : 1 cho đến 
khi gặp đường cong cân bằng v.v... Hàm lượng chất tỉnh khiết trong bậc sau: 


kg dioxan 


*”R = xỈp = 0,022 
kg nước 


_ 0,022 x 100 
1+0,022 : 
Thí dụ 7.7: Trong tháp trích ly ngược chiều, làm việc liên tục nước thải có chứa phênôn 
được thải ra và đem xử lý bằng benzen nguyên chất với mục đích để làm sạch nước và tách 
phênôn ra. Xác định lượng dung môi và số bậc trích ly lý thuyết, nếu như trong l1 giờ xử 
l lý được 10mŠ nước thải. Hàm lượng của phênôn trong benzen lúc đầu 8g/1 lúc cuối 0,ðg/l: 


hay Xq =X = 2,15% trọng lượng đioxan 


=— Hàm lượng của phênôn trong benzen lúc cuối 25g, nhiệt độ các chất lỏng 25C. 
Giải. 
Những số liệu về cân bằng lấy ở trong quyển "§ổ tay Hóa học [0-11, tập 3, trang 303] 
Hàm lượng của phênôn trong nước Đ 
đương lượng g 0/0272 0/1013  0,3660 


Hàm lượng cân bằng của phênôn trong benzen cọ, 


đương lượng g1 0,062 0,279 2,978 
Đổi ra nồng độ theo gí1: 
x` = 15,686 cị 
y` = 15,686 c¿ 
Khi đó ta có: 
Hàm lượng của phênôn trong nước x" g/l 0,426 1,59 5,74 
Hàm lượng cân bằng của phênôn trong benzen y, g1 0,974 4,37 46,7 


Ta tìm được lượng benzen cần thiết từ phương trình cân bằng vật liệu: 
Vy (X'a — X';) = Vg (W'c — Y4) 

8—-0,5 

25—0 

Tìm số bậc lý thuyết bằng đồ thị: 


Trên biểu đồ cân bằng thiết lập theo nhứng số liệu đã cho (hình 7.17); ta vẽ đường làn 
việc đi qua các điểm có tọa độ x'a,y', và y'ạ và giữa đường làm việc và đường cong câi 


Vg = 10 =3m)/h haylà 879 x 3 = 2637/kg/h 


bằng ta vẽ các bậc biến đổi nồng độ. Trong trường hợp trên cần có 7 bậc. 


312 


kg phe nol/m” benzen 
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V4 5 K 7 8 3 


0 # 2 j. s4. 
e x`= kỹ phenol/m” nước 


Hình 7.17. (Cho thí dụ 7.7) 


Thí dụ 7.8: Theo những số liệu đã cho ở bảng 7.4, ta vẽ biểu đồ cân bằng pha với hệ 


thống nước (AÀ) - axit axêtic (B) - êtyl êtylic (C) ở 25” trong tọa độ: 





¬"- 


@Œ) 


a) Ä%X, Y theo z, Z. 


b) ÄX theo Y. 


Bảng 7.4(Đ 
Thành phần cân bằng pha % trọng lượng 
Lớp nước 


Axit axêtic Dietil ether 








... Đổi nồng độ 


Xe *B kg axit axêtic 


= : 


xa +xp kg(nước + axitaxêtiQ 


Những số liệu lấy từ Ind. Eng. Chem, 38, 834 (1946). 
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YB kg axit axêtic 





Y=———›:—- =——=.. 
ya typ kg(nước + axitaxêti 
nc %e kg dietilether 
xa +xp  kg(nước + axitaxêtiQ 
z= Ÿc kg dietilether 


yA +yp kg(nước + axitaxêtiỏ 


Những số liệu cho ở bảng 7.5 





' Lớp ête 
| . : Y — z 
0 0,072 0 42,55 
0,055 0,074 0,514 12,53 
0,095 0,078 0,593 7,14 | 
0,150 0,087 0,635 4,07 
0,204 0,105 0,635 2,51 
0,263 0,135 0,610 1,58 | 
| 0,333 0,196 0,549 0,913 


Vẽ những đồ tìị tiến hành theo trình tự thông thường (hình 7.18). Trên biểu đồ XY - 
zZ chúng ta không vẽ được những dây cung cân bằng để tìm những đường này, trong khi 
tính toán, ta dùng biểu đồ phụ X-Y. l 

Thí dụ 7.9: Xác định nông độ cho phép lớn nhất khi trích ly hệ thống nước - axit 
axêtic - ête êtilic ở 25” nếu quá trình trích ly tiến hành ngược chiều: 

a) Đối với nồng độ axid 154 hỗn hợp ban đầu; 


b) Đối với nông độ axid 5% hỗn hợp ban đầu (tính theo axit)t? 


Giải. 

Theo biểu đồ X - Y (hình 7.18) ta thấy rằng với hỗn hợp ban đầu X = 0,l5 cân bằng 
với pha trích ly có nồng độ axit axêti. Y = 0,635; với hỗn hợp ban đầu X = 0,05 cân bằng 
với pha trích ly có Y = 0,46. Do đó trong trường hợp thứ nhất nồng độ axit cực đại trong 
pha trích ly (sau khi chưng dung môi) là 63,5%. trọng lượng, trong trường hợp thứ hai — 46% 
trọng lượng (trong điều kiện thực tế, nồng độ cho phép lớn nhất sẽ lớn hơn một ít). 


(1) Tiến hành trích ly axit axêtic từ nước một cách hợp lý ở nồng độ không quá lớn, vì nhiệt độ sôi của nó 
là 118,1°C muốn tách một lượng axit không nhiều lắm bằng tỉnh luyện cân làm bốc hơi một lượng nước 
khá lớn bằng (Gg — Gw) (R + 1) trong đó Gw - nồng độ trọng lượng của axit; R - số hồi lưu. 
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Thí dụ 7.10: Tính số bậc cân thiết và 
lượng dung môi để trích ly axit khỏi dung 
dịch nước bằng ête êtylic (t = 25°C), nếu 
nông độ của hỗn hợp ban đầu là 5% trọng 
lượng, còn nồng độ pha trích ly sau khi 
chưng dung môi là 60% trọng lượng. TYong 
1 giờ xử lý được 1000kg dung địch ban đầu; 
ête từ chất tỉnh khiết và pha trích ly được 
chưng hoàn toàn; hàm lượng axit trong cặn 
không lớn hơn 1% trọng lượng. 

Giải. 

Vì không thể đạt được nồng độ pha 
trích ly đã cho bằng phương pháp trích ly 
ngược chiêu thông thường (xem thí dụ 7.9), 
nên chúng ta dùng quá trình có hồi lưu một 
phần pha trích ly (hình 7.10). Xác định hệ 
số hồi lưu một phân pha trích ly (hình 7.19). 
Xác định hệ số hồi lưu cực tiểu của pha 
trích ly. Kế dây cung cân bằng qua điểm F 
(hình 7.18), đặc trưng cho hỗn hợp ban đầu. 





(X; = _S_ =0,05; zp = 0) cho đến khi 
100 
gặp đường thẳng đứng đi qua điểm E. 
(X; = 0,6; 2Zg = ) ứng với chất 
100 


`. Hình 7.18. Cho uí dụ 7.8, 7.9, 7.10 
trích ly cuối cùng. 
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Hình 7.19. tCho thí dụ 7.10) 


Bởi vì trong trường hợp trên, dung môi được tách ra hoàn toàn, ta có [công thức (7.20)]: 


le GRo _ Pr.PỊ  2p› Pmin— ZE1 _ 196,7 _ 
.. NET NGHI GNGHNGGẠGGETE-N-RNGGNEEEGrtrqœœằŒœœ—=œee-eưrtq_— 


Lấy hệ số dư hồi lưu  = 3, như vậy: 
Rp = 1,835. 3 = 5,B1 


Xác định tọa độ cực phần bền vững của thiết bị 2p, 


Zap T— 6,7 
ð,B1=-°2 — ” và Zap = 43,6 
6,7— 0 
Qua điểm Pg và F ta kẻ đường thẳng cho tới gặp đường thẳng đứng đi qua điểm R 
(Xa s...a 0,01; zg = b.(T, ;072) đặc trưng cho thành phần của pha rafinat cuối cùng 
93.3 93,3 


, , 


(tới khi tách hết dung môi). Điểm nhận được gọi là cực của hệ thống thiết bị. 


Sau đó xác định số bậc trích ly bằng cách liên tiếp về nhứng dây cung cân bằng và 
những tia và tính số dây cung. 


Thư tự vẽ: E””R)¡, RịPg,, BaRa, PgR¿Ba và v.v... cho đến khi đạt được nồng độ chất tỉnh 
khiết theo ý muốn. 


Để vẽ những dây cung cân bằng, chúng ta phải dũng biểu đồ phụ X - ÝY mà đồ thị này 
cho phép ta xác định được nồng độ cân bằng Y theo trị số X đã cho (hay ngược lại). Trong 
trường hợp này cần 6 bậc trích ly. Người ta cho nguyên liệu vào bậc thứ hai. 


Trên hình 7.18 chỉ rõ xác định số bậc bằng biểu đồ X - Y (trong trường hợp này cần 
biết rằng các đường làm việc không phải là những đường thẳng). Lưu lượng tính từ các 
phương trình cân bằng vật liệu. 


Cân bằng cấu tử A và B. 
Gr = G*p +ŒTg 
Cân bằng cấu tử B: 
— NgGy = XRŒg + XgGÌg 
Giải đồng thời: 
0,05. 1000 = 0,01G?pg + 0,6 G”g 
Khối lượng chất trích ly: 
€”q = Gp = 69kg 
Khối lượng chất tỉnh khiết: 
€*g = 932kg 
Do đó:  G = G'g(1 + Zg) = 932(1 + 0,072) = 1000kg 
Khối lượng ête trong pha rafinat. 
1000 - 932 = 68kg 
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Khối lượng dung môi tách ra trong thiết bị phân tách: 
Guus = (Gpg + Gno)Zg,¡ = (68 + 375) 6,7 = 2970kg 
Cân bằng chung cho hệ thống thiết bị: 
Gpg + Gs = GŒp + Gsọ + Ơn 
1000 + Gs = 68 + 2970 + 1000 
Do đó lượng dung môi cần thiết: 
Gs = 3038kg 
Cân bằng cấu tử B: 
NrGy; = XgŒ*q + XgGÌpg 
Giải xồng thời: 
1000 = Œ'ạ + Œ 
0,05. 1000 = 0,01G'g + 0,6 G?y 
Khối lượng chất trích ìy: 
G?p = Gpẹ = 69kg 
Khối lượng chất tỉnh khiết: 
G?ạ = 932kg 
Đo đó: 
G„ = G'y(1 + Zq) = 932 + 0,072) = 1000kg 
Khối lượng ête trong pha rafinat. 
1.000 - 932 = 68kg 
Khối lượng pha trích ly hồi lưu: 
Gạo = GgRg = 68. ð,ð1 = 37õkg 
Khối lượng dung môi tách ra trong thiết bị phân tách: 
-_ dus = (Gp + Œpo)Zg = (68 + 376) 6,7-= 2970kg 
Cân bằng chung cho hệ thống thiết bị: 
Gpg + Gs = Gp + Gso + Ống 
1000 + Gs = 68 + 2970 + 1000 
Do đó lượng dung môi cần thiết: 
Gs = 3038kg 


Thí dụ 7.11: Trong thiết bị trích ly ngược chiều làm việc liên tục dùng điêtylenglycol 


để trích ly Styren từ 38% dung dịch, trong êtylbenzen. Vì quá trình trích ly ngược chiều 
thông thường không có khả năng tách được phần nguyên chất ra, nên người ta dùng phương 
pháp trích ly có bồi lưu một phần pha trích và pha rafinat. Pha trích và pha rafinat lần lượt 
chứa 95 và 3% trọng lượng Styren tương ứng (sau khi chưng dung môi). Xác định lượng 
dung môi cần thiết dùng cho 100kg/h hỗn hợp ban đầu, thành phần và số lượng pha trích, 
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pha rafinat và lượng hồi lưu, số bậc trích ly lý thuyết cần thiết, lấy lượng chất trích ly hồi 
lưu gấp 1,5 lần lượng hồi lưu cực tiểu. 
Bảng 7.6 


Tên sản phẩm 


Thành phần (tọa độ) 
X (Y), kgB z (Z), kgC 










Ký hiệu điểm | Ký hiệu dòng 










Suất lượng 
kg/h | 


























kg (A + B) kg (A + B) 
[Hỗn hợp ban đầu c 0,38 0 100 
[Dung môi cho vào máy trộn... sŒ) ° 1805,5 
ị Pha trích thô E 2,95 2418 
sản phẩm trích ly E 0(2) 38 
Í Pha trích ly hồi lưu Rọ 0(2) 575 
| Pha rafinat : R 0,007(3). 62,5 
_ Pha rafinat hồi lưu Ra+a 0;007(9) 190 
“Dung dịch từ máy trộn “.. 8,65(3) 19955 | 
[bung môi thêm vào ~ œ 0,5(4) | 
Ì Dung môi sau khi tách pha trích So() œ 1805 
| Cực của phần trích: 
| cực tiểu PEmin = | 
| làm việc Pg = 


Cục của phần rafinat: 
| cực tiểu PRmin | 


|làm việc Pn 








-—>==:=—z= ¬== _=———_-.—————-- 











1. Tên đồ thị không có điểm quân cờ. 

2. Quá trình tỉnh chế được thực hiện hoàn toàn trong một tháp. 

3. Quá trình tỉnh chế không cần thiết. 

4. Có hiện tượng lôi cuốn dung môi theo pha rafinat. 

Giải. 

Sau khi thiết lập sơ đồ của quá trình“ và vẽ đồ thị pha (ở đây không vẽ đường cân 
bằng) X, Y - z,Z và X-Y ta xác định thành phần các sản phẩm và đưa vào biểu đồ (hình 
7.20) những điểm tương ứng của chúng. Những số liệu tìm được bằng cách đó ghi vào bảng 
7.6. Bởi vì chất tỉnh khiết trên bất kỳ một phần đường cong chất tỉnh khiết nào đều chứa 
một lượng dung môi rất nhỏ, nên thiết bị tháp rafinat và trích ly chưng cất thứ hai trong 
trường hợp này không hợp lý. 


Tọa độ các cực những phần bền vững và phần cặn bã ở trong tháp trích ly ứng với các 





() Thiết bị để chưng dung môi, chú thích trên SƠ đô bằng hình sao, trong hệ thống thiết bị đã cho không có. 
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số hồi lưu cực tiểu được xác định bằng cách vẽ 
qua điểm F một đường thẳng với đường cong đến 
cắt đường thẳng đi qua các điểm E và R. Số bậc 
trích ly khi đó sẽ lớn vô cùng. 

Số hồi lưu cực tiểu: 





GRn+i _ ZET— ZpR„,„ _ 0,007+ 20 
G_ Zprạ —Zn  8,65— 0,007 


Khi hoàn toàn hồi lưu pha trích ly và pha 
rafinat trong tháp trích ly. 





GRo _—_ ORn+l 
=€ H ————- “= 
Gp, GR 
^p,Ev,„ = ^p,Rv.„ =._ 


nghĩa là nhứng tia đó trở thành những đường 
thẳng đứng song song. Khi đó tương ứng với số 
bậc trích ly cực tiểu. 
Tìm tọa độ các cực khi Ø = 1,5: 
Zyy — 2,95 
2,95 — 0 
Lượng pha trích tính theo nguyên tắc đòn 


= 10,35. 1,5; 2p pg= 43,53 


G _ GpŒXr — ẤR) _ 100(0,38-— 0,03 _ 





Lượng hồi lưu của pha trích ly: 
0G 208 008n1011032209/0x0I Hình 7.20. (Cho thí dụ 7.11) 
Lượng chất tỉnh khiết (có mang theo dung môi): 
AGs + Gp = (Gp — Gg)(1 + Zg) = (100 - 38,0) (1 + 0,007) = 62,Bkg/h 


Lượng hồi lưu của pha rafinat 


ZpEuiy — ZPE _aa g 38 + 26,2. 


GR.n+1 = ỐR 
ki Đề s2 =2 8,65 — 0,007 


= 190kg 


Lượng dung môi tuân hoàn: 

-Gsọ = (Gp + Ggo)2g,¡ = (38,0 + 575) 2,95 = 1805kg/h 
Lượng dung môi thêm vào (bằng lượng rafinat mất đi) 

AGs = G'ạ„Zp = 62. 0,007 = 0,õkg/h 


Suất lượng pha trích thô (được xử lý trong tháp chưng): 
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Gpị =Gsọ + Ggn¿¡ = 1805,5 + 100 = 1995,5kg.. 
Suất lượng dung môi, cho thêm vào máy trộn: * 
Gs = Ggọ + AGs = 1805,ðkg/h 

Đố bậc trích ly cần thiết được xác định nhờ vào những chùm tia và những đường cong 
trên đồ thị X-_Y. 

Từ nhứng điểm cực làm việc, ta vẽ một loạt các tỉa cho đến lúc gặp các đường cong 
giới hạn (điểm E., Ra, Đjm, R„..) và trên đồ thị X-Y, ta tìm được điểm có tọa độ 
Xã : Vệ R Xã ›Yy. Sau khi kể qua những điểm chia đều đường cong liên tục (đường cong này 
là đường làm việc), giữa đường làm việc và đường cân bằng ta vẽ các bậc và tính .được số 
bậc đó. Trong trường hợp theo đầu bài cho ta vẽ được 23 bậc trích ly; hỗn hợp ban đầu cho 
vào bậc thứ 12 kể từ trên xuống. : 

Thí dụ 7.12: Trong một bể lắng thẳng dứng, đáy hình nón chứa cặn và 1mŠ dung dịch 
chứa 2 tấn NaOII. Sau khi lắng, lấy ra một lượng nước trong là 6m”, rồi cho thêrma nước 
sạch vào và khuấy trộn huyền phù lên. Sau lần lắng thứ hai, cũng lấy ra bớt 6m` dung dịch 
nước trong. Làm 3 lần như vậy rồi trộn lẫn các dung dịch có chứa cặn và đem vào cô đặc. 
Xác định: ` 

1) Lượng NaOH còn lại trong cặn. 

2) Phân trăm lượng NaOH được tách ra. 


3) Phân trăm lượng NaOH trong dung dịch đem vào cô đặc. 
Giải 
1) Trong bể lắng, thực hiện rửa cặn ba lần với tỉ số thể tích: dung địch tách ra và giữ 


lại a = _= 6. Theo công thức (7.28), sau ba lần rửa, trong cặn còn lại: 
1 


J1. 





(+aji 7 343 
Phân lượng NaOH ban đầu hay là: 
2000 _—_ = 5,8kg 
343 
2) Số lượng NaOH được tách ra: 


200: — 5,8 
2000 


. 100 = 99,7% 
Theo bảng phụ lục 54 đã cho, chất được trích ly khi rửa 3 lần phải dùng 6 lượng dung 
môi là 99,71%. 
3) Lượng dung dịch: 
6x 3= 18m`Ẻ 
Hàm lượng NaOH ở trong dung dịch: 
2000 - 5,8 = 1994,2 kg 
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hay là: —_—_ 19942  tọo ~ lọ 
18000 + 1994,2 
Thí dụ 7.13: Với mục dích tách đồng ra khỏi quặng, nên phải nứng quặng với muối 
ăn. Trong khối lượng nung được đồng ở dưới dạng Cu©},. Hàm lượng Clorur đồng là 11%. 
Sản phẩm nung được trích bởi nước chứa ở trong thiết bị trích ly ngược chiều, nước chứa 
đó thu được bằng cách rửa khí lò thoát ra. Trong 1 kg chất rắn trơ chứa 2kg nước. Ở mỗi 


bậc đạt cân bằng. Cần phải có bao nhiêu bậc trong thiết bị trích ly để thu được dung dịch 
12% CuCÙ và tách được 98% Cu từ sản phẩm nung được. 


_ GIải 


Vì pha rắn khi chuyển động từ bậc này sang bậc khác ngậm một lượng nước không đổi 
(trừ bậc thứ nhất, vì đối với lkg pha rắn thì sản phẩm khó nung được đi vào và ra khỏi 
một bậc ngậm 2kg nước), nên muốn xác định số bậc trong thiết bị, ta có thể đùng công 
thức (7.32). 


Lấy 100kg chất rắn khô còn lại không chứa đồng để tính, và tính lượng sản phẩm và 
nòng độ. 


Với khối lượng nung được đi vào có: 
100 11 = 12,36kgCuCl, 
§9 


Với chất còn lại đi ra: 
12,36(100 — 98) =0 
100 
Với pha trích đi ra: 
12,36. 98 
100 


Xác định lượng nước chứa axit Gg đi vào trong thiết bị, tính với 200kg nước đi ra có 
mang theo cặn chất rắn, cặn chất rắn còn lại đi ra cùng với chất trích ly. 


,25kg CuCl; 


= 12,11 kg CuCl, 





G« — 299)12 _ 
1 12,11 
12 
Do đó: 
Gs = 288,8kg 


Hàm lượng CuCl; trong pha trích (tính bằng kg đối với 100kg nước) 


Yg = LÊ. 100 = 13,64 
88 


Dung dịch sẽ có nồng độ như thế nào và chứa chất rắn khi đi từ bậc thứ nhất sang 
bậc thứ hai: , 
XÌì› =ypg = 13,64 


Hàm lượng CuCl, trong dung dịch lấy ra khỏi cặn chất rắn. 
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_ 0,95 
20n 


Ếu .100 = 0,125 


Nưác chứa acid đi vào thiết bị trích ly không chứa muối nên ys = 0. Nông độ CuỚŒb 
ÿs ở dòng trên chảy từ bậc thứ hai sang bậc thứ nhất, được xác định theo cân bằng của 
CaC trong bậc thứ nhất. Lượng dung môi ở dòng trên là 288,8kg. Đối với 100kg chất khô 
trơ có 12,36kg CuCì; và có A kg với 288,8kg dung môi từ bậc thứ hai đi vào bậc thứ nhất; 
tất cả (12,36 + A) kg. 

Từ bậc thứ nhất ởi ra: cùng với pha trích 12,1lkg; cùng với dung dịch dòng dưới 
13,64 
-100. 


Cân bằng ở ngăn thứ nhất theo CuCl, 
12,36 + A = 39,39kg 
Từ đó: A = 39,39 - 12,36 = 27,03kg 
Nồng độ dòng trên tính theo kg đối với 100kg nước: 
— y-2508 


- 100 = 27,28kg; tổng cộng là 12,11 + 27,28 = 39,39kg. 


. 100 = 9,36 


Ọ 


Số bậc (không kể bậc thứ nhất): 





lg *I — #2 13,61 — 9,36 
“ước 
_. an, 0,125 0 = 10 bậc 
1 —XR 13,61 — 0,125 
lg— ng 


Ÿ2 — Ÿs ÿ ke ch, 
Và tất cả là: 
Nẹ= 10 + 1 = 11 bậc 
Thí dụ 2.14: Điều chế xút theo phản ứng: 
NạCO; + CaO + HạO = CaCO; + 2NaOH 
Sản phẩm phản ứng đi vào bậc thứ nhất của thiết bị 3 bậc chếy liên tục ngược chiều, 
chứa 50% nước theo trọng lượng chất kết tủa (CaCO;). Sau đó khi chảy bậc này sang bậc 


khác và ra khỏi thiết bị, chất kết tủa ngậm một lượng nước gấp rưỡi trọng lượng của nó. 
Quá trình tách ra cần phải đạt được 98% lượng NaOH. 


Xác định lượng nước tiêu phí (đối với 100kg chất kết tủa khô) và nồng độ của dung 
dịch trong mỗi bậc. 
| Giải 
Để thiết lập cân bằng vật liệu theo mỗi bậc, ta không có đủ số liệu. 


Theo bảng phụ lục 55, để đạt được 97,5% sản phẩm được tách ra khi trích ly liên tục 
trong 3 bậc, tỉ số dung môi với dung dịch được giữ lại là 3. Ta dừng lại ở đây và tiếp tục 
thiết lập cân bằng, bắt đầu từ bậc thứ 3. Tính cho 100kg CaCO, khô. 
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Trong 100kg CaCO; cho vào bậc thứ nhất có 80kg NaOH. Từ lượng này ta đổi ra theo 
97,5% chất trích ly, hay là: 


30 . 97,5 — 78kg 
100 


Tổn hao cùng với dung dịch còn lại: 
80 _ 78 = 9kg 


trong 100kg chất kết tủa, ngậm một lượng nước: 
100 x 1,5 = 150kg 


Nông độ của dung dịch còn lại tính theo kg NaOH trên 1kg dung dịch sạch: 
x'g=_2Ö_ = 0,0133 
150 
Dung môi nước vào trong hệ thống qua bậc thứ ba: 
150 x 3 = 450kg 


Vậy, dòng trên đi vào thiết bị mang theo 450kg nước, trong dòng dưới cùng với pha rắn 
150kg. 


Nồng độ dung môi ys = O0 
Nồng độ NaOH trong dòng trên, chuyển từ bậc thứ ba sang bậc thứ hai: 
Y4 =x'p = 0,0133kg/kg 


Nông độ NaOH trong dòng dưới x'¿ không biết. Xác định nồng độ theo cân bằng NaOH 
trong bậc thứ ba: 


4õ0ys + 150x'a = 150x'p + 450ya 
450. 0 + 150x'2 = 150. 0,0133 + 450. 0,0133 
15 x”2 =8 
¬. 
x2, =_—“— = 0,0533kg/kg 
150 | 
. Nông độ NaOH ở dòng trên, chuyển từ bặc thứ hai sang bậc thứ nhất. ˆ 
Ys = xa = 0,0533kg/kg 


Chỉ có nồng độ NaOH ở dòng dưới chuyển từ bậc thứ nhất vào là chưa biết. Nồng độ 
này được xác định từ cân bằng của bậc thứ hai: 


4B0ys + 150” = 4Bys + 150x'; 


450 .. 0,0133 + 150x'¡ = 430. 0,0533+ 150. 0,0533 
150 +6= 24+ 8 


Để xác định nồng độ chất trích ly trong bậc thứ nhất, cần thành lập cân bằng nước 
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trong bậc đó, gọi A là lượng nước đi ra cùng với chất trích ly: 
A + 150 = 450 + 50 | 
A = 350kg 
Pha trích chứa 78kg NaOH. Do đó nồng độ chất trích ly tính theo NaOH: 


78 


œ“———— = 100 = 18,2% khối lượng 
350 + 78 


Thí dụ 7.15: Một thiết bị trích ly đầu, chế biến trong 1 giờ được 1 tấn hạt hướng dương 
(hạt hướng dương ép và khử đầu một phân) có hàm lượng 28% đâu và 2,õ% benzen. 


Benzen tái sinh đi vào thiết bị dưới dạng dung môi chứa 1,5% đầu. Lượng dung môi vào 
thiết bị gồm 50% tính theo khối lượng "cánh hoa". Theo số liệu thực nghiệm, lượng dung 
dịch ngậm pha rắn, phụ thuộc vào nồng độ của nó (bảng 7.7). 


Bảng 7.7 


Nồng độ, kg đầu/kg Lượng dung dịch bị giữ ] 
dung dịch - -- b La dung dịch lại, kg/kg chất rắn 


0,0 


0,1 





Chz: tấn còn lại s5: quá trình trích ly chứa ð% đâu. Xác định: 
: \ À ẳ Ì 
1) So lượng và nồng dệ pha trích; 
2) Số lượng và nồ;;z đệ dung địch còn lại ngậm trong pha răn; 
3) Số bậc trích ly. 
Giải, 
Bài tập được giải b*ng phương pháp đồ thị tronz hệ tọa đệ vuông góc Ÿ° — z (hình 7.21). 
Những số liệu cho ỏ còi thứ nhất của bảng 7.7? trong điều kiện bài tập là nö¿g độ trên 
2 : < 3 : › +. nt si *R 
một đơn vị khối lượng dung dịch, bằng tỷ số X'= 
*XB + *œ 


Nhứøg số l' a cho ở cột thứ hai của bảng 7.7 - lượng dung dịch tính theo khối lượng 
trên một đơn vị khối lượng chất rắn - cần tính sang trị số nghịch đảo; và như vậy thì chúng 


^ ° ° + , * v. ` h ⁄ x ® Z$ 
sẽ biểu thị tỷ số z” = =..^. nghĩa là lượng pha rắn trên một đơn vị khối lượng dung dịch. 
XB + *C 


Do đó, bảng có.dạng như sau (bảng 1.8) 
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Bảng 7.8 





0,3 


Nhứng số liệu trong bảng 7.8 là tọa độ những điểm đường cong của dòng dưới (hình 
7.21). Trong dòng trên không có chất rắn (y = 0). Cho nên đường thẳng của dòng trên 
trùng với trục hoành độ. 

Sau khi có đường cong trên ta vẽ những đường cân bằng vật liệu. Xác định tọa độ của 
điểm F, ứng với thành phần "cánh hoa" đem vào để trích ly. Theo điều kiện đầu bài. 


.28 


*Xry ch “ưa 
28+ 2,5 


= 0,92 


, _ 100—98— 2,5 _ 
Zr>#———a= 
28+ 2,5 


2,12 





Hình 7.21. (Cho thí dụ 7.15) 
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Tọa óộ của điểm §, tương ứng với thành phần của dung môi: 


Lấy các điểm F và § trên đồ thị và nối với nhau bằng một đường thẳng và được chia 
ra bởi điểm M theo quy tắc đòn bẩy thành những phần tỷ lệ với lượng sản phẩm đi vào, trừ 
chất rắn không hòa tan (nói cách khác trong các biểu đồ ấy không thể ứng dụng quy tắc 
đòn bẩy được). Dung môi cho vào thiết bị chứa 50% khối lượng "bánh đầu". Nếu lấy khối 
lượng ấy theo đơn vị thì phần lỏng gồm 0,28 + 0,025 = 0,305 đơn vị khối lượng, còn dung 
môi 0,ð đơn vị khối lượng. Điểm M nằm ở trong khoảng 0,305 (0,5 + 0,305) = 0,38 phần 
của đoạn SE, tính từ điểm S. 


Nhứng số liệu bằng số để vẽ đường thẳng bao phí RE không có. Chỉ biết rằng đường 
RE cắt SF ở điểm M và điểm R năm trên đường cong, còn điểm E - trên trục hoành độ, vì 
tung độ của xg = 0. Không giả thiết tọa độ của điểm R thì ta cũng có thể xác định được 
tỷ số của chứng vì theo điều kiện đầu bài, ta đã biết được chất rắn còn lại sau khi trích ly 
chứa 5ð% đầu: ..... cả : 


_. 


XAr 


ZR _ XBR XcR _ XAR_ 9õ _ lọ. 
X XBR Xpgm 5 
XpR † XcR 


Đường thẳng đi qua gốc tọa độ và có tang góc nghiêng bằng 19, cắt đường cong ở điểm 
R. Vẽ đường thẳng ấy nó sẽ gặp điểm R trên đường cong. Nối điểm Ïì với điểm ìí và kéo 
dài đường thẳng ấy tới cắt trục hoành độ, ta được điểm E. Theo đồ thị, ta xác định hoành 
độ của các điểm R, M, E, X?p = 0,03, X' = 0,36, X'g = 0,õ8. 

Mỗi giờ pha lỏng cùng với bánh dầu và dung môi đi vào thiết bị là: 

1000. 0,305 + 1000. 0,5 = 805kg 

Lượng này chia ra theo tỷ lệ bởi nhứng đoạn EM và MR giữa pha rắn còn lại và pha 
trích. Để tính toán ta có thể dùng hoành độ điểm cuối của các đoạn: 

X?eq —XM _ — 
G=E— ẨM gọg = 0.58 ~ 9,3Š so = 322kg 

Xi 0,58 — 0,03 


Lượng dung dịch còn lại là 322kg/h và thành phần của nó được xác định từ giả thiết 
cho rằng, dầu bị mất mát trong chất rắn còn lại được chứa ở trong dung dịch ấy. Nồng độ 
của đầu trong dung dịch còn lại là: : 


95.322 


Lượng pha trích 
Gp, = 805 - 322 = 483kg 


Hàm lượng đầu trong pha trích: 
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1000. 0,695. 5 


1000. 0,28— 
95 


. 100 = 50,4% 
483 


Để xác định số bậc qua các điểm F, E và R, 5Š chúng ta kẻ 2 tia cắt nhau ở cực P. Vì 


khi trích ly các chất rắn trong mỗi bậc của thiết bị chỉ có một dung dịch với một nồng độ 
thì tất cả các dây cung cân bằng sẽ là những đường thẳng đứng. ta dựng đường thẳng góc 
trên điểm E - dây cung của bậc thứ nhất - cho đến khi cắt đường cong giới hạn, ta nối giao 
điểm của dây cung và đường cong giới hạn với điểm P bằng một tia. Từ giao điểm của tia 
này nối với trục hoành độ, ta lại dựng đường thẳng đứng cho đến khi gặp đường cong giới 
hạn v.v... thế nào cho không trùng với điểm R hay là không nằm bên cạnh điểm đó. 


7.1. 


1.2. 


7.3. 


7.4. 


7.5. 


7.6. 


(1) 
(2) 


Số dây cung cân bằng biểu thị số bậc. Trong trường hợp này cần 7 bậc trích ly. 
BÀI TẬP 


Vẽ biểu đồ cân bằng tam giác của hệ thống nước - acid acêtic ở 25°C bằng cách dùng 
các số liệu trong bảng 7.4. So sánh biểu đồ %XY - zZ (xem ở thí dụ 7.8). 

Xác định thành phần và khối lượng các pha của hỗn hợp được phân thành lớp, gồm 
có 10kg nước, ðkg ête và 5kg acid acêtic. Khi tách một lượng ête êtylic là bao nhiêu, 
thì hỗn hợp đó mất phân lớp!” 

Acid acêtic được trích ra khỏi dung dịch với nước chứa 15% khối lượng của nó ở 25°C. 
Khối lượng của hỗn hợp ban đầu là 1200kg. Xác định thành phần và khối lượng các 
sản phẩm cuối cùng, sau khi tách dung môi ra, nếu dùng ête nguyên chất để trích ly 
giao dòng. Quá trình tiến hành trong 2 bậc khi tỷ số khối lượng dung môi và khối 
lượng hỗn hợp đem chế biến là 1,6” 

Dùng ête để trích ly ngược chiêu acid acêtic ra khỏi dung dịch với nước chứa 20% khối 
lượng axit. Xác định lượng dung môi cần thiết dùng cho 1000 kg/h hỗn hợp ban đầu 
và số bậc trích ly lý thuyết, nếu chất trích ly phải chứa 60% khối lượng và chất tỉnh 
khiết chứa không quá 2% trọng lượng axit (sau khi chưng dung môi). 

Trích acid benzoic ra khỏi dung dịch với nước chứa 1,5ðg trong Ì lít nước, sau đó để 
rửa dùng benzen có chứa 0,2 acid benzoic trong l lít. benzen, nếu tỉ số thể tích của 
nước và benzen là Vpẹ : Vs = 4. Xác định xem cần phải rửa bao nhiêu lần nếu hàm lượng 


cuối cùng của benzen trong nước là 0,2g/1. Xác định thêm những thành phần pha trích 
thu được. Những số liệu cân bằng ở nhiệt độ làm việc. 


Nồng độ acid benzoic trong nước, gí 0,104 0,456 0,707 1,32 1,56 
Nồng độ acid benzoic trong benzen, ø1 0,182 2,45 6,12 18,2 24,5 


Trích ly 1,4 - dioxan ra khỏi dung dịch nước bằng benzen 25% có chứa 0,5% khối 
lượng đioxan trong một thiết bị trích ly ngược chiều. Hàm lượng dioxan cuối cùng 
trong nước là 2% khối lượng. Xác định: ˆ 


Để giải bài này, ta dùng biểu đồ tam giác vẽ ở bài tập kiểm tra số 1. 
Để giải bài này, ta dùng biểu đồ tam giác vẽ ở bài tập kiểm tra số 1. 
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a) Lượng dung môi cực tiểu dùng cho 100kg hỗn hợp. 


b) Số bậc trích ly cần thiết và thành phần pha trích thu được, lấy lượng dung môi lớn 
hơn lượng dung môi cực tiểu là 1,5 lần. Số liệu cân bằng cho ở thí dụ 7.6. 


-3 
By 


Vẽ biểu đồ cân bằng pha trong hệ tọa độ X, Y - zZ và X - Y đối với hệ thống nước 

- acid acetic - ête iso propylic ở 20° bằng cách dùng những số liệu trong bảng 7.9.. 
Không cần vẽ nhứng đường nối liền trên biểu đồ X, Y z, Z2. Xác định nông độ cực đại 

của pha trích thu được khi làm việc ngược chiều đối với nồng độ các hỗn hợp ban đầu 

5 và 10% khối lượng. 


Bảng 7.9 





Thành p phần cân Bằng của các pha tồn tại, tại, tính bãng'” % rộng lượng 





7.8.. Xác định lượng hồi lưu cực tiểu chất trích ly và lượng dung môi cực tiểu tương ứng 
với nó, dùng cho 100kg hỗn hợp ban đầu của nước - acid acetic chứa 10% khối lượng 
acid, nếu dùng ête iso propylic ở 20°C để trích ly. Sau khi chưng dung môi, pha trích 
phải chứa 7ð% khối lượng acid acetic và chất tỉnh khiết phải chứa 1% khối lượng (dung 
môi được tách ra hoàn toản) set 

7.9. Giải bài 7.8, lấy lượng hồi lưu gấp 2 lần lượng hồi lưu cực tiểu. Xác định số bậc trích 
ly lý thuyết. 

7.10. Vẽ biểu đồ cân bằng pha trong hệ tọa độ X, Y ~ z, Z đối với hệ thống n-heptan - 
metilcyclohexan - anilin ở 25°. Những số liệu cân bằng trong bảng 7.10. Xác định nồng 
độ sản phẩm có thể thu được, khi dùng anilin nguyên chất để xử lý dung dịch 
metilcyclohexan 40% trong heptan ở điều kiện trích ly ngược chiều thông thường. Xác 
định số bậc trích ly cực tiểu (khi hồi lưu hoàn toàn chất trích ly và chất tỉnh khiết), 
nếu pha trích chứa 98% khối lượng và chất tỉnh khiết chứa 1% khối lượng 
metilcyclohexan (sau khi đã tách khỏi dung môi). 


(1) Khi giải những bài 8 và 9 dùng biểu đồ cân bằng thành lập bởi những số liệu trong thí dụ 7 (hình 7.17) 
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Bảng 7.10 








Pha rafinat 



































¬—=—ỄŠ 


7.11. Metileyclohexan được trích 7 bằng anilin ra khỏi 46% dung dịch của nó trong n-heptan 
ở 25°C trong thiết bị trích ly có hồi lưu một phần chất trích tỉnh khiết. Chất trích ly 
chứa 984. khối lượng, còn chất tỉnh khiết chứa 1% khối lượng Metileyclohexan (trừ 
dung môi). Tỉ số lượng hồi lưu của chất trích ly đối với lượng sản phẩm trích ly, lớn 
gấp 1,615 lần lượng hồi lưu cực tiểu. Xác định số bậc trích ly, thành phần và khối 
lượng pha rafinat, pha trích ly, các lượng hồi lưu và dung môi khi dùng 100kg/h hỗn 

hợp ban đâu. 

7.12. Trong hệ thống gồm ba thiết bị lắng làm việc ngược chiều mà dung dịch mỗi một thiết 
bị là 7m` cho vào T tấn dung dịch NaOH trong 1mẺ nước cùng với chất kết tủa 
CaCO: và Đụ ( ra 6m” dung dịch đậm đặc trong suốt để bốc hơi. Mặt khác cho vào hệ 
thống 6m” nước nguyên chất làm dung môi để dùng cho 2000kg NaOH. Chất kết tủa 
CaCO; khi chuyển từ bậc này sang bậc khác và khi tách ra khỏi hệ thống ngậm 1mẺ. 
Xác định: 


a) Lượng NaOH trong chất kết tủa. 
b) Mức độ tách NaOH. 
c©) Hàm lượng NaOH trong dung dịch cho vào để làm bốc hơi tính bằng %. 
7.13. Xác định số bậc trích ly theo những điều kiện ở thí dụ 7.12, nếu mức độ tách NaOH 
là 0,98. 
7.14. Một nhà máy trong l ngày đêm xử lý 10 tấn Sulfur bari và một lượng soda 
(Na¿CO;) tương ứng và 35 tấn nước để điều chế carbonat Bari và dung dịch Sulfur 


Natri. Quá trình xử lý tiến hành trong hệ thống thiết bị ngược chiều ð bậc. Carbonat 
Bari kết tủa trong cả quá trình ngậm một lượng nước gấp đôi (theo trọng lượng) kết 
tủa thu được dung dịch Sufur Bari 10% cần tách ra được 98% Sulfur Natri. Xác định: 


a) Lượng Sulfur Natri mất đi trong chất kết tủa. 
b) Lượng nước cần thiết thêm vào dùng để làm dung môi. 


©) Nông độ của mỗi dòng đặc. 


7.15. Trích ly NaOH ra khỏi các sản phẩm của phản ứng. 
NasCO¿ + CaO + HạO = CaCO; + 2NaOH 
trong hệ thống trích ly ngược chiều. Người ta cho vào hệ thống đó một hỗn hợp 50%. 
nước tính theo khối lượng chất kết túa (CaCO;). Từ hỗn hợp đó ở trong hệ thống, người 
ta tách được 95% NaOH, đồng thời thu được 15% dung dịch. Cân phải dùng bao nhiêu 
lượng nước làm dung môi để cho vào hệ thống đó và trong hệ thống đó phải có mấy” 
bậc, nếu theo nhứng số liệu thực nghiệm đã biết, chất kết tủa ngậm một lượng dung 
địch phụ thuộc vào nồng độ của nó như sau: 








Nồng độ NaOH tính theo % khối lượng Dung dịch được 


=....' ¬5 ` ` 
" ĐÁP SỐ " sẽ 
7.2. Xa, = 62,2; Xp, = 24,8, 
XA„, = 18,9; Xg, = 25,1% trọng lượng; 1,74kg. 
7.3. Gp, = 1940; GÌp, = 180kg trọng lượng (sau khi tách dung môi) 
Gp, = 1735; GP, 


lI 


90kg; #p, = 35% trọng lượng (sau khi tách dung môi). 


©Ôạ = 35% trọng lượng (sau khi tách dung môi); 


G„ =916;G°p, = 8ö0kg, 


*R, 4% trọng lượng (sau khi tách đĩịng môi). 
7.4. Gs = 1393kgh; Nẹ = 4. 
7.5.  Nc = 3 ; xg = 4g/lít, 1,2g/lít, 0,6g/ít. 
7.6. Gs. = 99kg; Nẹ = 8. 
7.7. 63% trọng lượng: 70% trọng lượng. 
7.8. 300kg; 256kg. 
7.9. 77,8kg; 450kg; N = 7. 
7.10. Chất trích ly 58% trọng lượng; Chất tính khiết 0% trọng lượng; Nc,_. = 11. 
7.11. Nc = 18; Gsọ = 1718kg; Gs = 1734kg 
7.12. 7,7kg, 99,6%; 25% 
7.13. Nc = 7 
7.14. Nẹ = 6. 
7.15. 1) 0,1 tấn hay 2%; 2) 28,8 tấn; 3) I_10%; II-7,9%; III-6,1%; IV-4,7%; V-3,6%. 
7.16. 1) 565kg; 2) Nc = 3. 
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CHƯƠNG 


HẤP PHỤ 





CÁC PHƯƠNG TRÌNH CƠ BẢN VÀ CÔNG THỨC TÍNH TOÁN 


1. Trong quá trình hấp phụ, trạng thái giới hạn cho một cấu tử bị hấp phụ (chất bị 
hấp phụ) là trạng thái cân bằng giữa hàm lượng của cấu tử đó trong chất hấp phụ (còn gọi 
là độ hoạt tính) với áp suất riêng phần p của nó (hoặc nồng độ ö y) trong hỗn hợp (khí) hoặc 
lỏng. 

Đường cong cân bằng a+, = f(p) ở nhiệt độ không đổi được gọi là đường hấp phụ đẳng 
nhiệt, đặc trưng chính yếu cho trạng thái tĩnh học của quá trình. Khi áp suất riêng phần p 
tương đối cao, hàm lượng chất bị hấp phụ a*, tiếp cận với giá trị không đổi a„ đặc trưng 
cho trạng thái bão hòa cực đại của chất hấp phụ ở nhiệt độ đã cho. 

Theo phương trình Clapeyron, mối quan hệ giữa nồng độ sã (tính bằng kg/m`) của chất 
bị hấp phụ trong hỗn hợp khí với áp suất riêng phần của nó là: 

Ø=.— (8.1) 
RT 

trong đó R là hằng số khí, J/kg.. K 

2. Phương trình Dubinin, dựa trên cơ sở của thuyết thế hấp phụ, là phương trình đẳng 
nhiệt hấp phụ hoàn chỉnh nhất, trong đó có xét đến cấu trúc của chất hấp phụ. 

Đối với chất hập phụ có cấu trúc đồng nhất (zéolit tổng hợp) thì phương trình có đạng: 
đu : 2 P 2 ỳ h 
a*,= =5 exp |—B — (leg—") | (8.2) 
V 8 P 
Đối với chất hấp phụ có cấu trúc xốp phức tạp (Silicagel) xốp mịh, than hoạt tính), ta 
có: 
01 n7 Ps 0a TP LẦN 
a*¿=——exp |=B,— (Ioø Ba, +——exp gy— (Ioø —) (8.3) 
V 8 P k 8 p 
trong đó: a*„ - lượng chất hấp phụ, mmol/g; 
@ạ, g1, øạg - hằng số, đặc trưng thể tích lỗ xốp; 


B,Bị, B› - hằng số, phụ thuộc cấu trúc xốp; 


331 


T' - nhiệt độ, K; 
Øø - Hệ số ái lực (hệ số aphin) của hơi bị hấp phụ so với chất tiêu chuẩn; 


kế tỷ số giữa áp suất hơi bão hòa của chất bị hấp phụ với áp suất riêng phần của nú, 
p 


3. Theo thuyết Á. Eucken và M. Polanyl, nếu chúng ta xây dựng dược đường hấp phụ 
đẳng nhiệt của một cấu tử hơi tiêu chuẩn ở nhiệt độ Tị thì chúng ta có thể tính đường hấp 
phụ đẳng nhiệt cho cấu tử hơi khác ở nhiệt độ Tạ. 


Công thức sau đây được dùng để tính lượng chất bị hấp phụ: 
TT HaÀi (84) 


trong đó: 

az¡ - tung độ đường đẳng nhiệt của cấu tử tiêu chuẩn, (thường là benzen) kg/kg hoặc 
mmol/g; ° xà 

a*s ~ tung độ đường đẳng nhiệt đang xác định; kgíg;' H`G24)0E22⁄05 

Vị và Vạ - Thể tích mol của cấu tử tiêu chuẩn và cấu tử đang khảo sát (ở trạng thái 
lỏng), m°/Kmol. 

Thể tích mol được xác định bằng công thức: 


W (8.5) 
p 
trong dó: 
M - phân tử khối kg/kmol 
ø~ Rhối lượng riêng, kg/m”. 
Ấp suất được xác định theo công thức: 


D\ p 
lgpz = lgpg„ — Ø —-Ig-S^ (8.6) 
` Ty øị 


trong đó: 

P1 và pạ - áp suất riêng phần của cấu tử tiêu chuẩn và cấu tử đang khảo sát, mmilg; 
Ðs,¡ - áp suất hơi bão hòa của cấu tử tiêu chuẩn ở nhiệt độ Tị (tính bằng K), mm, 
Ps,s - áp suất hơi báo hòa của cấu tử đang khảo sát ở nhiệt độ T (tính bằng ), mm1Hg, 
8 - Hệ số ái lực (hệ số aphin) bằng tỷ số thể tích mol" 


=ằ_“ (8.7). 


Bảng 8.1 cho hệ số ái lực Ø của các cấu tử đã được lựa chọn Benzen được lấy làm cấu 
tử tiêu chuẩn. 
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Rượu mêtylic 


|Bromur metyl 


Rượu ôtylic 
ÌTetraclorur carbon 


JEther etylic 


| Cloroform 


| Aceton 





n-Butan 


Khi tính các điểm trên đường cong đẳng nhiệt của cấu tử đang khảo sát ta tra số liệu 
tọa độ a*¡ và pị từ đường cong của cấu tử tiêu chuẩn, tra các trị số Ps,1 Và psz từ các bảng 
áp suất hơi bão hòa và tính Pa theo công thức (8.6). 

4. Nhiệt hấp phụ bao gồm nhiệt ngưng tụ và nhiệt thấm ướt. Trong thực tế ta có thể 
giả thiết rằng nhiệt hấp phụ các chất hứu cơ không phụ thuộc nhiệt độ. Mối quan hệ phụ 
thuộc của nhiệt hấp phụ riêng q (tính bằng J/kg than) vào lượng hơi bị hấp phụ (đối với các 
cấu tử bị đánh dấu sao trong bảng phụ lục 53 được xác định theo công thức. 

q = ma? (8.8) 
trong đó: 

a - lượng hơi bị hấp phụ, dmŸ/kg than; 

ma và n - các hằng số, có giá trị ghỉ trong bảng 8.2. 
Khi hơi nước bị hấp phụ bằng than, nhiệt hấp phụ thay đổi theo nhiệt độ như sau: 


Nhiệt độ, °C =15 10 40 80 128 187 
Nhiệt hấp phụ 46500 41900 39000 34800 30900 21800 
q. 107, J/kmol. 


Khi không có số liệu thực nghiệm nhiệt hấp phụ (tương ứng một kmol khí) được xác 
định bằng công thức gần đứng tương tự quy tắc Trouton: 


vmc = const (8.9) 
b 
trong đó: 

q - nhiệt hấp phụ, J/mol khí 

Tụ - nhiệt độ sôi của chất bị hấp phụ ở áp suất khí quyển, K. 


3533 











Cấu tử 


L 6i ¡2461 CaHs 
C9; 
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Disulfur carbon 
















Tétraclorur carbon 









Cloroform CHCb 

{Dietyl eteí (CaH;)¿O 
Rượu êtylic C;HzOH 
Bromur ôty!l CạHzBr 
Olorur etyl CzHz;CI 
Format etyl HCOOC,.Hs 
lodur etyl C;Hạil 


Rượu métyli€ CHaOH 


Giá trị của hằng số phụ thuộc vào bản chất của chất hấp phụ. Thí dụ đối với than hoạt 
tính thì bằng 2180. 


Nhiệt hấp thụ (tính bằng J/kmol) cũng có thể được tính theo công thức: 


44.105g°2 
.. (8.10) 
1 


Tị Tạ 


„a 
Ị 
I 


Trong đó: DỊ, Dạ - Ấp suất cân bằng của chất bị hấp phụ trên n:át chất hấp phụ ở nhiệt 
độ 'P\ và Ty (tính bằng 2). 


G. Trong thực tế, quá Lrì: fn nhụ khí và nơi được tiến hành trang các lưu chất khí 
cauyỗổi, động, pên về nguyên tá. shổi thêa theo các điều kiện động lực học. Trong trường 


Ũ 


trợ này thì lớp hấp phụ được đặc trưng bởi trị số dung tích hấp ;hụ động lực học Choạt 
tíah' aa - lượng chất bị hút (chất bị hấp phụ) bởi lớp hấp phụ tính đến thời điểrna chất bị 
hấp phụ vượt ra khói lớp hấp phụ: 


aạ = qø2r (8.11) 
Trong đó: 
aa- Khả năng hấp phụ động lực học của lớp hấp phụ, kg/mŠ. 
Ổa - Nồng độ ban đầu của chất bị hấp phụ trong dòng khí, kg/mẺ. 
w - Vận tốc của hỗn hợp hơi và khí tương ứng với tiết diện ngang toàn phần của thiết 


., In 
bị —, 
s 
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r - thời gian hấp phụ, s. : 

Để đánh giá hiệu quả hấp phụ, người ta sử dụng khái niệm so sánh dung tích hấp phụ 
cân bằng 7 = aa (ae (trong đó ao là khả năng hấp phụ tĩnh học cân bằng). Trong quá trình 
thực nghiệm hấp phụ động lực học với lớp hấp phụ xốp mịn có độ cao trong khoảng 30-50 
em, với vận tốc của dòng lưu chất hơi từ 0,3 đến 0,5 m/s và nồng độ ban đầu của chất bị 
hấp phụ là 10-20 g/mẺ thì đại lượng ?, thông thường là 0,8-0,9. 

6. Quá trình hấp phụ trong các điều kiện động lực học có thể được đặc trưng bởi phương 
trình động học, trong đó tốc độ hấp phụ (hoặc lượng chất bị hấp phụ trong một đơn vị thời 


gian bởi một đơn vị thể tích chất hấp phụ) tỷ lệ thuận với hệ số truyền khối và động lực 
của quá trình: 


. đa _ k„(C — C”) (8.12) 
dr : 
Trong đó: 
€ - Nông độ chất bị hấp phụ trong hỗn hợp hơi khí, kg/m`Š khí trơ. 


C* - Nòng độ chất bị hấp phụ trong hỗn hợp hơi khí cân bằng với lượng chất bị hấp 
phụ trong 1 đơn vị thể tích chất hấp phụ, kg/mŠ khí trơ. 


k„ - Hệ số động học (hệ số truyền khối), m.s Ì, 


.Khi hấp phụ bằng than hoạt tính (d = 1,7 + 2,2 mm, vận tốc lưu chất v = 0,3 + 2 K—A) 
C) 
thì có thể tính gần đúng hệ số truyền khối k, theo phương trình sau đây (với điều kiện quá 


trình hấp phụ đẳng nhiệt được biểu diễn bằng phương trình Langmuir): 


Sh = 1,6 Re°°4 (8.13) 
Trong đó: b 
2 
đ 
Sh= k si 
D — _——— 
Re = vẻ ' 


+ 


d - Đường kính trung bình của hạt hấp phụ, m; 


D - Hệ số khuếch tán của chất bị hấp phụ trong khí ở nhiệt độ của quá trình, mÊ/ 8S; 
v - Vận tốc của dòng hơi khí tính theo tiết diện ngang tự do của thiết bị, m/s; 


v - Độ nhớt động học của hỗn hợp hơi khí, mˆ /s 


7. Quá trình hấp phụ trong các điều kiện động lực học cũng có thể đặc trưng bằng 
thời gian lưu của dòng chất bị hấp phụ, tính từ lúc chất bị hấp phụ bắt đầu vào lớp hấp 
phụ cho đến khi ra khỏi lớp hấp phụ (biểu thị bằng nông độ tăng vọt). Khoảng thời gian 
này z này được gọi là thời gian hấp phụ có hiệu quả và được xác định bằng phương trình 
N. Shilov: 
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r = K(H — h) (8.14) ị 
Trong đó EKh = rọ 
Như vậy: 
r = KH — rọ (8.15) 
Ở đây: K - Hệ số hiệu quả của lóp hấp phụ, s/m; § 
H - Chiều cao lớp hấp phụ, m; 
h - Chiều cao lớp hấp phụ không hiệu quả trong điều kiện động lực học, m; 
rọ - Hệ số động học, hoặc là thời gian mất của lớp hấp phự có hiệu quả, s. 
Hệ số hiệu quả của lớp hấp phụ có thể tính theo công thức: 
š 


K=— (8.16) 
vGŒọ 





Trong đó: 


¿ lồn 2 Dung tích hấp phự cân bằng, kg/mŸ; EENRSUNE- ST Ghoaib X né 


v - Tốc độ của hỗn hợp hơi khí tương ứng với tiết diện ngang toàn phần của thiết bị, 
m/S; 


Co - Nồng độ ban đầu của chất bị hấp phụ trong hỗn hợp hơi khí, kg/mổ 


8. Đối với cùng một chất hấp phụ và chất bị hấp phụ, trong trường hợp nồng độ và 
nhiệt độ của lưu chất khí không đổi, thì ta có hệ thức sau đây để biểu thị đặc tính động lực 
học Bị và Bạ. 


+ 


làÌ 
Bị = Kịvi = avạ = -Ö = const (8.17) 
Cọ 
To IYvị 7ọ,2Vvạ 
Bạ= Bé... GÀ. .. NHÀ TP ST... 1... (8.18) 


Trong đó: K - Hệ số '::âu quả hấp phụ của lớp, s/m; 
v- Tốc độ 'ru chất hơi khí, m/s; 
rọ - Thời gian mất của lớp hấp phụ có hiệu quả, s; 
d„ - Đườr ; kính trung bình của hạt hấp phụ, m. 
9. Thời gian hấp phụ trong quá trình gián đoạn được xác định bằng cách giải hệ phương 


trình bao gôm phương trình cân bằng chất bị hấp phụ, phương trình hấp phụ động học và 
phương trình hấp phụ đẳng nhiệt. 


Đường hấp phụ đẳng nhiệt được chia ra 3 khu ‹vực: khu vực thứ nhất được đặc trưng 
bằng tỷ số p/p; < 0,17 (so với benzen), đối với khu vực thứ hai thì P/P; = 0,17 + 0,5 và đối 
với khu vực thứ ba thì p/p„ > 0,ð. 


Khi xác định thời gian của quá trình theo đường hấp phụ đẳng nhiệt và nông độ đã cho 
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Dự của hỏn hợp hơi khí ban đầu, ta tìm được au và từ khu vực đẳng nhiệt ta xác định được 
đại lượng Gà. Sau đó ta tính hệ số truyền khối theo công thức (8-13). 

Tùy theo vị trí của đại lượng (SẺ trên đường đẳng nhiệt, một trong ba phương pháp sau 
đây có thể dùng để xác định thời gian hấp phụ: 


œ) Đối uới khu uực thứ nhốt thì đường hấp phụ đẳng nhiệt được coi như là đường thẳng 
và gần như phù hợp với định luật Henry, người ra sử dụng công thức: 


= "va 1" (8.19) 
vỚa k Co 


r - Thời gian hấp phụ, s 





Trong đó: 


v- Tốc độ của dòng hơi khí tương ứng tiết diện ngang toàn phần của thiết bị, m/s 
H - Chiều cao lớp than hoạt tính, m 


Ca - Nồng độ ban đầu của chất bị hấp phụ trong lưu chất hơi khí, kg/anẺ. 


ao - Nồng độ chất bị hấp phụ cân bằng với nồng độ Cọ của lưu chất kg/m” (lấy theo 
từng đường đẳng nhiệt hấp phụ tính bằng kg/kg và nhân với khối lượng riêng của 
than xốp, thành kg/m”) 


ky, - hệ số truyền khối m.s ` 


Đại p THp hệ số b được xác định tương ứng với một dãy các trị số của G/ớu từ bảng 



































3-3 (C - độ chất bị hấp phụ trong lưu chất khí khi ra khỏi chất hấp phụ, kg/m' z) 
Bảng 8-3 

b_ | G/œ bộ G/G b 
1,84 ' 0,2 0,63 0,7 -0,27 
1,67 0,3 0,42 0,8 -0,46 

: 1,35 0,4 0,23 0,9 -0,68 
1,19 0,5 0,07 
0,94 0,6 -0,10 






































b) Đối uới khu 0uực thứ hơi của đường đẳng nhiệt hấp phụ, người ta sử dụng phương 
trình: 


S G 

—ln|-—-—- 1| +ln_ —1 (5.20) 
C C 

Trong đó: P= Qui: CŸÏ - hàm lượng của cấu tử trong lưu chất khí cân bằng với một 


nửa lượng chất bị hấp phụ cực đại bởi chất hấp phụ đã cho tức là cân bằng với as/2, 
kg/m` 
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e) Đối uới khu uực thứ ba của đường hấp phụ đẳng nhiệt: 
vẻ ri 
Tinh, Ái E ~ | (8.21) 


10. Một đặc tính động học rất quan trọng của quá trình hấp phụ là độ cao hạ của khu 


vực truyền khối (độ cao của lớp làm việc) được tính toán dựa trên 2á# đương cong thích ứng 
theo phương trình: : 


ts ~ tp 








hạ = H-_-— (8.22) 
t„ — (1 — ĐŒts — Tp) . 


Trong đó: 

H - Chiều cao lớp hấp phụ, m; 

r„ - Thời gian đạt đến độ bão hòa cân bằng, s; 

rụ - Thời gian hấp phụ tương ứng với nồng độ ra cực tiểu, s; 

f - Khả năng bấp phụ cân bằng không hiệu quả của chất hấp phụ trong điều kiện động: 
- lực học ở khu vực truyền khối (đối với chất hấp phụ xốp mịn f~ 0,5). 


11. Quá trình hấp phụ liên tục được thực hiện trong thiết b hấp phụ với chất hấp phụ 
chuyển động từ trên xuống, trong khi đó hỗn hợp khí đi theo chữ -+ đưới lên (ngược chiều). 
Bằng cách tính toán người ta xác định tốc độ chuyển động cực tiểu của chất hấp phụ (tốc 
độ tương ứng với mức độ sử dụng dung tích hấp phụ cân bằng của chất hấp phụ trong điều 
kiện động lực học là 0,95 - 0,98 và đạt yêu cầu về làm sạch hoặc sấy khô lưu chất hơi khj) 
và độ cao hoạt động Hạ của lớp hấp phụ trong thiết bị hấp r- : liên tục. 

Tốc độ u của lớp hấp phụ được tính theo công thức: 

1_ (Co — Cụ} 


` =. = \ö.23) 
l'$ nọ 

Trong đó: 

v - Trếc độ của lưu chất khí tương tng tiết điện ngang tcèn phân của thiết bị; 

K - Hệ số liệu quả của lớp hấp phụ; 

Cc - Nông; ¿ ban đu của chất bị bấp phụ trong nỗn bợp hơi khí; 

Cụ - Nồng độ ra không đổi của chất bị hấp phụ trong hốn hợp hơi khí sau khi đi xuyên 

qua lớp hấp phụ. 

Trong quá trình sấy khô hoặc làm sạch các lưu chất khí, Cụ biến đổi từ 0,Ò2ð đến 

0,008%. tùy thuộc đại lượng Go (khi đó Lạ biến đổi từ 20,0 đến 10,0 g/m`). Do đó đối với 


trường hợp đã cho thì đại lượng nồng độ ra không đổi trong phương trình (8-23) có thể bỏ 
qua. , 


Chiều cao làm việc của lớp hấp phụ trong thiết bị hấp phụ liên tục được tính theo công 
thức: 


Hạ = yhọ (8.24) 


Trong đó: r - hệ số đặc trưng cho tỉ số giửa khối lượng của lớp hấp phụ được xếp chặt 
chẽ với khối lượng riêng của lớp hấp phụ không xếp chặt (trung bình y = 1,4). 
họ - Độ cao của lớp hấp phụ đứng yên. 


12. Chiều cao lớp hấp phụ có thể tính theo phương pháp tổng quát thông qua số đơn 
vị truyền khối: 





H=-_tj_Š_ =bhm | (8.25) 


Trong đó: 

V„ - Lưu lượng hỗn hợp hơi khí; mổ/s 

5 - Bề mặt tiết điện ngang của lớp hấp phụ; m7 

ky, - Hệ số truyền khối, m.s Ì 

Cọ, C¡ - Nồng độ hỗn hợp hơi khí vào và ra khỏi thiết bị hấp phụ; g/m° 


G` + Nông độ cân bằng của chất bị hấp phụ trong hỗn hợp hơi khí theo trường hợp đẳng 
nhiệt, g/mŠ 





06 25 4 7⁄5 l0 125-102 
C,4//mẺ) ` 


Hình 8.1. Xác định số bậc biến đổi nồng độ 


Hiệu số nồng độ C — C” biểu thị động lực của quá trình. Để làm ví dụ cho hiệu số này 
ta có thể xem đoạn DE trên hình 8-1, trong đó hoành độ của điểm D là C, và của điểm E 
là C”. Tỷ số Q,/(Sky) biểu thị độ cao lớp hấp phụ tương ứng một đơn vị truyền khối và ký 








Cọ 
hiệu h,, còn tích phân }_ ÏƒớỚ là tổng số đơn vị truyền khối và ký hiệu m. Để xác định 
6eC-C 
1 — 
Cọ 
¬ .. .. lì dƠ 
H ta cân phải tìm giá trị của tích phân ——=_: 
Ẳq»Ÿ 
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Tính toán theo phương phópa đồ thị. 
Khi biết các trị số của Cọ, aqo và C\, aạy ta vẽ hai điểm này trên biểu đồ đường hấp 


phụ đẳng nhiệt, và nối chúng lại thành đường thẳng, ta có đường làm việc AK. Sau đó trong 


tọa độ G— =—` ta vẽ đường cong (giống như các bài toán ở chương 5 và 6). 
C—C 
Co 
Ề n6 n J đổ gà ` Si 2064 2i : 
Đê thay thế việc tính tích phân ————; bàng cách trên, ta có thể dùng phương pháp 
ng 


đô thị đơn giản hơn nhiều. Bắt đầu từ điểm A (hình 8-1) trên đường làm việc (điểm vào 
thiết bị hấp phụ của hỗn hợp khí) ta vẽ giữa đường cong cân bằng và đường thẳng những: 
bậc biến đổi nông độ cho đến điểm K (điểm ra khỏi thiết bị hấp phụ của hỗn hợp khí). 

Số dơn vị truyền khối tương ứng với một bậc được ký hiệu mạ. Nếu như số bậc là n và 
tất cả các bậc đông nhất như nhau thì m = mạ.n và ch:'a cao lớp hấp phụ là - “ 


H=hy.m=hy.mạ.n (8.26) 
Trường hợp như trên chỉ có thể xảy ra trên các đoạn thẳng của đường đảng nhiệt. Dạng 
phương trình tổng quát để tính chiều cao lớp hấp phụ là: 
n 


H =h„(mộ + mỹ +... + mộ) = hy mà, (8.27) 
1 


Số đơn vị truyền khối mạ được tính riêng cho từng bạ- biến đổi mồng độ theo cong thức: 

dy—C, 2(C, - G. 

ng = Ei.4 : —— bà Mê. = r) (8.28) 
(Cvy —- ©y) +(C,-C) TC; 


hà 5 











Trong đó: 

G. - Nóoug độ hỗn hợp khí ởi vào bạc, thí đụ hoành độ điểm A. 
C, - Nông độ hơi khi đi ra khỏi bậc. thí dụ hoành độ điểm D. 

C - Nông độ cân bằng, thí dụ hoành độ điểm B, như vậy LSR = sỐ 
C; - Nông độ cân bằng, thí dụ hoành ¿ô điểm . 


Trên các đoạn thẳng của đường đẳng nhiệt ta cũng có thể xác dịnh chiều cao lớp hấp 
phụ theo công thức sau: 


G 


H=_——— 
Sk,ACu 


(8.29) 


Trong đó: 
G - Lượng chất bị hấp phụ trong một đơn vị thời gian. 


Ẩn - động lực trung bình của hấp phụ, có thể tính trung bình logarit. 
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" AC = ÁC; 
AC ốc (8.301 
AC 


n 


ACI 
Trong đó: 
ACa - Động lực trung bình lớn hơn ở một điểm cuối của lớp hấp phụ {Co — Cn): 


AC; - Động lực trung bình nhỏ hơn ở điểm cuối khác của lớp hấp phụ (Œì — TH 
CÁC THÍ DỤ 


Thí dụ 8.1: Xác định lượng than hoạt tính cần thiết, chiêu cao lớp hấp phụ và đường 


kính của thiết bị hấp phụ gián đoạn dùng để hấp phụ hơi xăng hỗn hợp với không khí. Lưu 


lượng của hỗn hợp hơi khí là 3450 nh. Nông dộ đầu của xăng là €ọ = 0,02 ế, Tốc độ của 
mì 

tính theo tiết diện ngang toàn phân của thiết bị, hoạt tính 

ăng là 7% (khái lượng), hoạt tính còn lại sau khi nhã là 0,8% 

(khối lượng). khối lượng riêng của lớp than xốp Ì 


làm nguội chất hấp ph là 1,45 giờ. 


hỗn hợp hơi khí là v = 0,23 ms 
động lực học của than đối với x 


À øy = 500 kg/ mẺ. Thời gian nhả, sấy và 
Giải: 
Lượng chất hấp phụ cần thiết để hút xăng trong 1,45 h là: 


—:—-:= 1612kg 


Tốc độ đã cho 0,23 ms củ 


a hôn hợp hơi khí và lưu lượng là 3450 mổ/h thì đường kính 
thiết bị hấp thụ bằng: 









Đ=vlc 10D. 23m 
3600. 0,785. 0.23 
Chiều cao lớp hấp phụ là: 
H=..... 1612 _ _ =0.8m 


500.0.785. 92.3 

Thí dụ 8.2: Theo số liệu thực nghiệm, thời gian hấp phụ hơi chloropierin 
(Cụ = 6.6g. m) bằng lớp than hoạt tính có chiêu cao H = 0,05 m và bề mặt tiết diện ngang 
S = 0.01 mỸ với tốc độ thể tích của lưu chất qQ= 0,03 m”/ph là r = 336 phút. Dựa vào 
đường đăng nhiệt của chÌoropicrin, xác định được hoạt tính của than là ao = 292 kg m”. 
Đường kính cửa hit than d„= 15mm. Hãy xác định: 

a Hệ số hiệu qui RK của lớp than; 

b “Thời gian mất rạ của lớp hấp phụ có hiệu quả; 


€C: Các đại lượng đạc tỉnh động lực học Bị và Bụ. 
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Giải: 


Pheo công thúc (8-16): 


Các đại lượng aộ và Cạ đã cho, còn tốc độ thẳng của hơi được tính theo tốc độ thể tích 
của lưu lượng và tiết điện ngang của thiết bị hấp phụ: 
_— v= Q/§ = 0,03/0,01 = 3 m/ph 
Sau khi thay thế ta được: 


K=__ 222 — = 11.200ph/m ~ 187h/m 
3..0,0066 
Thời gian mất của hấp phụ hiệu quả được xác định theo phương trình (8-15): 
rọ = Kh — r = 11.200. 0,05 — 336 = 224 ph 
Các hệ số động Ïực học Bị và Bạ được xác định theo công thức (8-17) và (8-18): 


Bị =Kv = 11200. 3 = 33600 


rọVv 
HT XU ƯỢC 224V3 _ 2so ooo 


Thí dụ 8.3: Trorz các điều kiện của thí dụ trên nếu tốc đệ của lưu lượng hỗn hợp hơi 
khí là v:: ö œ./ö1! thì hãy vác định: 


a/ Hệ số hiệu quả của lớp hấp phụ. 

b/ Thời gian mất của lớp hấp phụ hiệu quả. 

c/ Thời gian hấp phụ đối với lớp than có chiều cao FÙ! = 0,1m. 
Ciải: 


Vì hệ số Bị là đại lượag không đổi, nên: 


v 6 l 


Từ công thức tính hệ số Bạ ta được. 


B TE 
Sue =. _ SH, s 159 ph 


Thời gian hấp phụ được xác định theo phương trình ĐShilov: 
r' = KH' - r'ọ = ð600. 0,1 — 159 = 401 ph 





Thí dụ 8.4: Một thiết bị hấp phụ làm việc gián đoạn với mỗi chu kỳ là 2000 mẺ hỗn 

hợp khí có nồng độ diêtyl ête Cạ = 0,006 k6, Nhiệt độ của quá trình là 20”C, áp suất khí 
3 
m 

quyển, tốc độ của hỗn hợp hơi không khí là v = 13 m/ph, nồng độ hỗn hợp sau khi ra khỏi 


thiết bị hấp phụ là c=3. 1073 kg / mỀ. Chất hấp phụ là than hoạt tính với đường kính hạt 
¿= 0,004 m và khối lượng riêng xốp là ð00 kg/ mồ. Chiều cao lớp than H = 0,7 m. Dựa 
vào đường đẳng nhiệt của benzen Ở 20°C với cùng một loại than hoạt tính như thế ta thiết 
lập đường hấp phụ đẳng nhiệt của diêty] ête từ không khí ở 20°C. Hãy sử dụng đường đẳng 
nhiệt này để xác định lượng than hoạt tính cân thiết cho một mẻ, đường kính thiết bị hấp 
phụ và thời gian hấp phụ đến khi no. 





Hình 8.2 Đườnghấp phụ đẳng nhiệt ở 20C 
1. Ben zen; 2 đietyl ête; 3. rượu êtylic (70% +dietyl ête (70%) 
Giải: 


Chúng ta tính tung độ và hoành độ các điểm trên đường đẳng nhiệt của diêty] ête bằng 
công thức (8-4) và (8-6): 


* +VỊ 
a2 = 3aI1—— 
Vạ 
=. T1, Pbjl kS.£*_ Kho hóc co 
lgpạ = ÌgPss — ổ——lg—— 
3s. ĐỊ 
Trong đó: 


a¡. as - Nồng độ của benzen và ête bị hấp phụ, kg, 
kg 


Vị, Vạ - "he vch mol benzen và ête ở dạng lỏng, mŠ / kmok, 
Pu Pa - Ấp suất riêng phần của hơi benzen và ête, mmnHg; 
Đs,1 VÀ Ps2 - Áp suất hơi bão hòa của hơi benzen và ête ở 20C, mmHg; 


Tị, Tạ - Nhiệt độ của benzen và ête khi hấp phụ (trong trường hợp đã cho ở đây thì 
= Tạ; = 293°K); : 
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8 - Hệ số ái lực (hệ số aphin). 


Thể tích mol của benzen và êty là: 


Vị =M¡/2¡ = 78/879 = 0,0887m` / Kmol 


V„ = Ms /(pạ =.74/ 714 = 0,1036m” / Kmol. 





Hệ số ái lực (hệ số aphin): Sỹ 
68 = Vạ/Vị = 0,1036/0,0887= 1,17 ` : C 
Chúng ta lấy được một số điểm trên đường đẳng nhiệt của benzen (llũnh 8-2). 
Điểm thứ nhất là ải = 0,262 kg/kg và pị = 8 mmHg. Chúng ta tính tọa độ của điểm 
tương ứng trên đường thẳng nhiệt của điêty] ête: 
ai = 0,262/78, kmol/kg 


„3 SV 
a) =a¡_1 ~ 0,262, 9.0887 ~ 0.00287kmol/kg 
Và1£-?*78-^0,1036 ` SE 
= 0,00287 : 74 kg/kg = 0,212 kgkg._.... `... -c—————” 
293,75 


logp¿ = Ig442 Sã Tàn SE nm = 1,50822 


Pa = 32,2 mamHg _ 


Bằng cách tính toán như thế chúng ta xác định được tung độ và hoành độ của các điểm 
khác và các số liệu thu nhận được đưa vào bảng 8-4. - 


Bảng 8-4 


—~ + 


Đường dẳng nhiệt của benzen 
__ #ikgkg |  p,mmHg 










Đường dẳng nhiệt của diêty! ête 333 





aa,kg/kg_ _ - 0à, mmHg 








0,103 0,105 : 0,0202 

0,122 0,223 0,0501 

0 208 | 1 2,82 

Ỉ ©2355 F210,1 
: 0,262 Ề 32,2 
13 :%6,9 

19 88.2 

a3! 169,2 

42 224,5. 

0,292 275,0 





^2, 


Dựa vào các điểm tìm được, ta thiế y étơ ở 20°€ tDường 


t lập đường đẳng nhiệt cửa diễt 
cong 2 trên hình 8-2). ta : \ 


Từ đường đẳng nhiệt ta tìm được hoạt tính tĩnh học cởa than đối với diêty]Ì Ête ở nông 
độ của hỗn hợp hơi không khí Ơa = 0,006 kgfmŠ Trước tiên ta cân phải tính toán áp suất 
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riêng phân tương ứng với Ca bằng công thức (8-1) 
bạ = CoftT = 0,006, SỐ, 968:.15Ố =1 4 wznftg 
74 10330 
Dựa vào biểu đồ, hoành độ Po = 1,4 mml1g cho ta tung độ ao = 0,132 kgíkg. 
Lượng than hoạt tính cần thiết cho một mẻ là: 


Gị = “99.9.0986 — dị Ly hoặc 9] ~ o 182 mổ 


0,132 500 


3 


„r1, . 
Đường kính thiết bị hấp phụ được tính theo công thức —--H = 0,182 mỄ vậy thì: 
4 


Dạ = 0,182. 4 _ 
zH 


Vì điểm đăng nhiệt tương ứng với nông độ đầu của hỗn hợp hơi - không khí to = 0,006 








kgm” nằm trong khu vực thứ nhất tđường thẳng) do đó thời gian củ 
theo công thức (8-19: 


= jŠ. VỊ —b — 
Xv ky 


Trong đó: 


a quá trình được tính 


G = ag /au = (0,132. 500) ` 0,006 = 11000, 


về = 13 m/ph = tốc độ dòng khí: 

H = 0.7m = chiều cao lớp than: 

b - liệ số được xác định theo bảng 6-3 tđối với €¿ Ca = 0.00003-0,006= 0,005 thì trị 

số b = 1,84); 

ky - Hệ số truyền khối xúc định theo công thức (8-1233). sau khi biến đổi được dạng sau: 

0.24 SG 
„ Số 

`8 


Ta xác định hệ số độ nhớt động học của không khí. Từ phụ lục 4 ta tìm được 
= 0/018. 10” Pa, do đó: 


— Ä 
gi <9. 1D ` 01s gu #ụ 
Ø 1,2 





Vậy thì: 
24 = (0,18. 107 995! — 0248, 1072 m2 /s 
Đường kính hạt than là d„ = 0.004m. 


1.46 — 


Như vậy: d2” ®= 0.004°5 = (0.40.107®)!28 — 03154, 10 3m 
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Tốc độ v = 13 m/ph = 13/60 = 0,217 m/s 


` 0,54 0,54 
X_ ~ jIổ = 0,438 
60 60 


Hệ số khuếch tán ở 0”°C của hệ diêtyl ête không khí là Dạ = 0,028 m^/h = 
0,0778. 10 “m2/s. 
Hệ số khuếch tán ở nhiệt độ 20”C được tính theo công thức: 


3/2 3/2 
D = Dạ? B = 0,0778. 10, HE = 0/0778. 107^,1,11 
1|273 


Vậy: 


=0,0864 10 “m^/s 
ỳ 
Sau khi thzy/ thế t- được hệ số truyền k,ấi +hể tích. 


1,6. 0/0864. 107“ 


=——— K4 — 7 Tổ dc... .« sóc ocs24 2042200. /2sesxineserksssebssaevõ 
0,284. 1072. 0/3154. 1073 


Ta xác định thời gian của quá trình: 


vr = 11990 vo,7 — 1,84 |11000 — 18g — 69,4 = 118,7 
0,217 





z = 118,7? = 14090s = 234,9ph = 3,9h 
Ta xác định lượng hỗn hợp hơi không khí đi qua thiết bị hấp phụ trong khoảng thời 
gian đó: 
2 
zDạ —_ 314.0,697 
DO Sbsi l.ợi-—  Mố loobniDa huố: (on di 
4 4 


.13.234,9= 1142m2 


Theo các điều kiện của thí dụ, mỗi mẻ hấp phụ cần phải có 2000 ra đi vào thiết bị. 
Vậy đường kính thiết bị hấp phụ được tính như sau: 


Dạ = /2999-4 — | 200.4 — _ossm 
JrVt 3,14.13. 234,9 
Cũng cân phái tăng lượng than hoạt tính cho mỗi mẻ là: 
xD 


—.H.500 = 0,785. 0,83”. 500. 0,7 = 190 kg 
4 


Thí dụ 8.5: Hãy sử dụng đường đẳng nhiệt hấp phụ hỗn hợp hơi rượu êtylic và diêty] 
ête (đường cong 3 trên hình 8-2) để xác định thời gian hấp phụ hỗn hợp này bằng lớp than 


hoạt tính có chiều cao H = 1,0 m. Nồng độ ban đầu của hỗn hợp cọ = 0,072 kg/mŠ nồng 


độ trung bình khi ra khỏi thiết bị hấp phụ là C = 0,0001 kg/ mŠ tốc độ của hỗn hợp hơi khí 
tương ứng với tiết diện ngang của thiết bị hấp phụ là v = 12 m/ph, đường kính hạt than 
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hoạt tính d, = 0,004 m, khối lượng riêng của than xốp là øy = ð00 kg/ m”, nhiệt độ hấp phụ 
20C, áp suất khí quyển. : 
Giải: 
- Theo đường đẳng nhiệt hấp phụ (hình 8-2) ta xác định được ao tương ứng nồng độ 
= 0,072kg/ mà, Phân tử khối của hỗn hợp Mạ = 0,3. 46 + 0,7. 74 = 65,6 kg/kmol 
Áp suất tương ứng với Ơn: 


pọ = CoRT = 0,072. .84Ša2oa 789 ~ 20 mmHg 


6ð, 10330 
Theo đường đẳng nhiệt a) = 0,20 kg/kg = 0,20. 500 = 100 kg/m” 


Điểm này nằm ở khu vực thứ ba của đường nhiệt, do đó thời gian hấp phụ được xác 
định theo công thức (8-21): ' 


+. lội 
TT #=zlä— =1 
PC 





vC ký 


Để giải công thức này ta chỉ cần phải tính hệ số truyền khối ky của hỗn hợp. 
Hệ số khuếch tán của ête vào không khí ở 0°C: 
D'ạ = 0,028 m2 /h = 0,0778. 10 m2/s 
Hệ số khuếch tán của rượu êtylic vào không khí ở 0°C: 
D”ạ = 0,0367mÊ/h = 0,1019. 10 “ m/s 
Ta chọn hệ số khuếch tán nhỏ (của ête) và tính chuyển sang nhiệt độ 20C. 


3/2 3⁄2 
p=mạ°2 ñ = 0,0281 mm = 0,0312m2/h = 0,0866mỄ /s 


P |Tọ 11273 
Ta tính hệ sốế độ nhớt động học theo không khí (xem thí dụ trước) 
v= 0,15. 107^mÊ/s. Ta tính trị số của v°Ÿ% v°”° và dự tẼ 


Sau khi thay thế các đại lượng vừa tìm được ta nhận được hệ số truyền khối: 


~4 
__1,6.0,0866. 10 .0,42 _ „2. 
'0,248.10 2. 0,3154. 10 ` 
Thời gian hấp phụ là: 


=-_100.60 |ịo_—_ 12_ |2/mog9:972 _ ¡| | = 6900s = 1°, 3ạPh 
12. 0,072 60.. 7,4 0,0001 


Thí dụ 8.6: Một thiết bị hấp phụ liên tục có đường kính D = 0,32 m được vận hành 





với 120 mŠ hỗn hợp hơi khí trong 1 giờ. Than hoạt tính nạp vào khu vực hấp phụ chứa 
ai =4 kg/m` chất bị hấp phụ, khi ra khỏi khu vực hấp phụ hàm lượng chất bị hấp phụ đạt 


347 


đến aạ = 30 kg/ mỶ. Nông độ của hỗn hợp khí vào thiết bị hấp phụ là Cụ = 0,105 kg/ mỞ 
khi ra khỏi thiết bị hấp phụ là €ì = 0.0065 kg: mì, Hệ số truyền khối của cấu tử bị hấp pìt 
trong diều kiện làm việc của thiết bị hấp phụ là ky = ðm Ì Đường đẳng nhiệt hấp phụ 
đã biết (hình 8-1). Hãy xác định tốc độ di chuyển và chiều cao lớp than hoạt tính, 


Giải: 


Ta xác định tốc độ dài cúa hồn hợp hơi khí: 
v=_—V.4 „120.4 - =0,4l5ms 
3600:D” 3600. 3.11.0.32 
Sau khi thay thế trị số v tìm được vào cóng thức 18-231, ta xác định tốc độ di chuyển 
của than: : 
te u = 0,105. 0415 
34 
Để tính chiều cao lớp than, vẽ đường làm việc trên biểu đồ đẳng nhiệt thình 8-1) qua 
tọa độ của điểm đầu A (Ce=0,105kg'm” vá aạ=30kg/m”) và điểm cuối K 
(Ết = 0,0065 kg / mỂ và ai = 4 kg / mộ), 


-~——ằ 


= 0,00128m = 


Ta thiết lập các bậc biến đổi nồng độ từ điểm đầu của dường làm việc đến điểm cuối, 
Ta nhận được 5 bậc. Đối với mỗi bậc biến đổi nồng độ ta xác định số đơn vị truyền khối 
mạ theo công thức (8-28): 
| mí « Ẩ(Œo ~ C¡) _ 2(0,105 — 0.0818 


0 =c = 0,905 
Cạ — C¿ 0,105 — 0,053 





mị' = 2(0,0815- 0,053) _ 1,065 

0,0815 — 0,028 

mf1! _ 2(0,053 — 0,028) 
m1 „^240.053-— 

` 0088- 0/0115 


mịv = 2(0,028~— 0,0115 _ 1 
DI —' ng 
0,028 — 0,0065 


mỹ = 2(0,0115— 0,0068) 
0,0115— 0,004 
Chiều cao lớp than hoạt tính được xác định theo công thức (8-25) và (8-27): 
V V 
H=Y 3m) =.ÝS mị 
kyi 


Sky + 


= 1/205 





;O35 


= 1,335 
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- “2 “0,905 + 1,065 + 1,205 + 1,535 + 1,338) = 
= 0,083. 6,045 ~ 0,5 m 

Thí dụ 8.7: Hãy xác định lượng nhiệt thoát ra trong một chu kỳ hấp phụ (rz = 133 ph) 
khi hấp phụ hơi rượu êtylic bằng than hoạt tính. Đường kính thiết bị hấp phụ là 2 m, chiều 
cao lớp than H = 1,0 m. 

Tốc độ hỗn hợp hơi không khí v = 25 m/ph, nồng độ ban đầu Cụ = 0,029kg / mỔ, nồng 
độ của hỗn hợp khi ra khỏi thiết bị hấp phụ C¡ = 0,0002kg/ mỂ. Khối lượng riêng lớp than 
xốp øp = 500 kg/ mỒ. 

Giải: 


- Bề mặt tiết diện ngang của thiết bị là: 


Trong một chu kỳ hấp phụ, lượng hỗn hợp hơi khí đi qua thiết bị hấp phụ là: 
V = v§r = 25. 3,14. 133 = 10400 m3 
Lượng hơi rượu êtylic bị hấp phụ là: 
G, = 1040029 - 0,2) _ 200v 
1000 
hoặc 
Œ;„ = 300/46 = 6,52 kmol 
Lượng than hoạt tính được nạp vào thiết bị hấp phụ là: 
SHay = 3,14. 1,0. B00 = 1570 kg 
từ đó rút ra:. 


1570/6,52 = 240,8 _kgthan 
kmol rượu 


Ta không thể sử dụng số liệu trong bảng phụ lục 53 bởi vì các số liệu được hình thành 
từ việc tính toán hấp phụ 1 kmol trên 500 kg than. : 


Nhiệt hấp phụ có thể tính theo công thức (8.8): 
q = ma" 
Lượng hơi bị hấp phụ a trên 1 kg than là: 
- 6,52. 22,4. 1000 
1570 


Các giá trị của m và n được tra từ bảng 8-2: 


a => 9lít/kg 


m = 3,65. 10) n = 0,928 
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Lượng nhiệt thoát ra trên 1 kg than được xác định theo công thức (8.8): 
q= 3,65. 93”? 245 kJ/kg 
Lượng nhiệt chung thoát ra trong một chu kỳ là: 
q¿ = 245. 1570 = 385000 kJ 
Lượng nhiệt này dẫn đến việc đun móng lóp.than và thiết bị, thất thoát ra môi trường 


và chủ yếu là đun nóng hỗn hợp hơi khí. Nếu như ta giả thiết rằng tất cả lượng nhiệt đó 
chỉ dùng để đun nóng hỗn hợp hơi khí, và nhiệt dung riêng cũng như khối lượng riêng của ` 


hồn hợp đèu đồng nhất, với không khí C = 1,01. 10` J/kg.K và ø = 1,2kg/ mỔ, thì nhiệt độ 
của hỗn hợp được tăng lên là: : 
3 
Am=_ 385000. 10 
10400. 1,2. 1,01. 10Ẻ 


Thí dụ 8.8: Hãy xác định độ cao khu vực truyền khối của lớp zéolit đứng yên loại NaA 
(d¿ = 0,002 m) và chiều cao làm việc của thiết bị kiểu tháp dùng để sấy khô 


= 30,5K 


_ Ôạ = 0,01kg/ m, tốc độ lưu .chất.hơi không khí tương ứng với tiết diện ngang toàn phần-của. __ 
thiết bị là 0,5 m/s, r¿ = 190 ph, rụ = 110 ph. 
Giải 
Độ cao khu vực truyền khối được tính theo công thức (8-22). 
E„ — Tp lẻ 
ts — (1 — ĐŒ, — rp) 


S19 190 — 110 _ 26.80 
190 — (1 — 0,B(190— 110 150 


họ=H 








= 13,8em 
Trong đó: 
họ - độ cao khu vực truyền khối, cm. 
HH - chiều cao lớp hấp phụ, em. 
rs - thời gian đạt bão hòa cân bằng của lớp, ph. 
rp - thời gian hấp phụ khí nồng độ ra khỏi lớp là tối thiểu, ph. 
f - phần không khí sử dụng của chất hấp phụ trong khu vực truyền khối. 
Chiều cao làm việc của lớp trong thiết bị được tính theo công thức: 
Họ =zyh„ = 1,4. 13,8 = 19,3cm 


trong đó: y là hệ số đặc trưng cho tỷ số giữa khối lượng riêng của lớp chất hấp phụ 
được xếp chặt chẽ với khối lượng riêng của lớp không chặt chẽ (y = 1,4). 
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8-3 


8-4 


8-5 


8-6 


8-1 
8-2 
8-4 
8-5 
8-6 


BÀI TẬP 


Hãy xác định lượng than hoạt tính, đường kính thiết bị hấp phụ và thời gian hấp phụ 
một mẽ 100 kg hơi octan tách từ hỗn hợp không khí với các dữ kiện sau: nồng độ ban 


đầu của hơi octan G. = 0,012 kg / mŸ; tốc độ v = 20 m/ph; hoạt tính của than theo 
benzen là 7%, khối lượng riêng của than xốp øp = 350 kg/ m`; chiều cao lớp than trong 
thiết bị hấp phụ H = 0,8 m. 


Hãy xác định thời gian hấp phụ đến no r và thời gian mất để hoàn tất hiệu quả hấp 
phụ rọ cho quá trình hấp phụ hơi têtraclorua carbon bằng than hoạt tính có chiều cao 
lớp H = 0,10 m. Tốc độ hỗn hợp khí v = ö m/ph; đường kính hạt than d; = 2,75 mm; 
hệ số động lực học Bị = 11500 và Bạ„ = 52945. 


Hãy dựa vào đường đẳng nhiệt hấp phụ của benzen ở 20°C (hình 8-2) để thiết lập 
đường đẳng nhiệt hấp phụ của hơi rượu êtylic ở 25°C. 


Hãy dựa vào đường đẳng nhiệt hấp phụ của benzen (hình 8-2) để xác định tốc độ và 
chiều cao lớp than hoạt tính trong quá trình hấp phụ liên tục một hỗn hợp hơi khí có 


nồng độ đầu GŒ¿ = 0,11kg/ mŠ, tốc độ của hỗn hợp lớp đi trong thiết bị là v = 20 m/ph 
và hệ số truyền khối ky = 4ms Ì Trong quá trình hấp phụ than được bão hòa đến 
80% hoạt tính tĩnh học của nó. Sau khi nhả, hoạt tính còn lại của than là 14,5% hoạt 
tính tĩnh học ban đâu. Hỗn hợp hơi khí cần phải được tẩy sạch đến nồng độ không 
vượt quá Ơi = 0,01 kg / mỀ. . 

Một thiết bị hấp phụ thẳng đứng có đường kính 3 m với các ống thép đường kính 0,35 
m, được vận hành với 170 m /ph hỗn hợp hơi khí có nồng độ Cạ = 0,02 kg/ mỂ hơi rược 
êtylic. Nồng độ rượu êtylic trong khí ra là C¡ = 0,0002kg/ mỂ, chiều cao lớp than hoạt 
tính trong thiết bị hấp phụ là H = 1, m, khối lượng riêng than xốp øp = 500 


kg/mŠ thời gian hấp phụ một mẻ là 4 h 37 ph. Hãy xác định lượng nhiệt thoát ra trong 
thiết bị hấp phụ sau mẻ thứ nhất. 


Hãy xác định tốc độ chuyển động tối thiểu của zéolit loại NaA trong thiết bị kiểu tháp 
để sấy khô không khí với các dứ kiện sau: Cạ = 0,01kg/mẺ, Cụ = 2,94. 1078 kg/mỂ, 


dy = 0,002 m, ao = 170 kg/mŠ . Tốc độ pha khí tương ứng tiết diện ngang toàn phần 
của thiết bị là 0,5 m/s. 


ĐÁP SỐ 
1430 kg; 2,ð5 m; 1 h 22 ph 
r = 225 ph; rọ = 6ð ph 
v = 0,08 m/s; H = 0,4 m 
q = 228 kJ/kg than; Q = 1,21. 10Ê kJ 
2,94. 1075 m/s 
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CHƯƠNG 9 


ĐSAY 


NHỮNG QUAN HỆ CĂN BẢN VÀ CÁC CÔNG THỨC TÍNH TOÁN 


1- Độ âm của vật liệu được biểu diễn băng phân trăm () theo khối lượng vật liệu ẩm 
(x) hoặc theo khối lượng vật liệu khô (X). Các đại lượng x và .X liên hệ với nhau như sau: 





= = (9.1) 
100—x I00+X 


2- Trong quá trình sấy, độ âm (x) của vật liệu thay đôi từ xy đến x„ thì lượng ẩm (W) 


tách ra từ vật liệu sẽ là. 
Xa — X xu/Ế 7 ớt, 
Ws-=-. =b.-=.. (9.2) 
100 — xẹ 100 — xạ 


Ố, Xạ - khối lượng và độ ẩm của vật liệu vào thiết bị sấy; 


ŒÀ„x¿ - khối lượng và độ âm của vật liệu ra khỏi thiết bị sấy; 


Tương tự có thể tính lượng ẩm tách ra (W) theo Xa và XS bởi mối quan hệ: 


Xu. 
SP Nho (9.3) 
100 





W = Gy 


Gi, - năng suất thiết bị theo vật liệu khô tuyệt đối. 


ở- Hàm lượng ẩm trong tác nhân sấy (tính bằng kg hơi ẩm trên kg tác nhân khí) 





- MA P 
MA TA _ (9.4) 
My P — Pạ 


MẠ, My - khối lượng mol của hơi ẩm và tác nhân khí; 
P - áp suất chung của tác nhân sấy; 
PA - áp suất riêng phần của hơi ẩm trong tác nhân. 


Nếu tác nhân sấy là không khí ẩm thì hàm lượng hơi nước Y được tính: 
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Y=0625 “^.. (9.51 
Đ~ PA ” 
với 
Pa M 
=_^,_—^ =0,622 (9.6) 
PA My 


PA - ấp suất riêng phân của hơi nước trong không khí (ở nhiệt độ bầu khô). 


PA - áp suất hơi nước bảo hòa cũng ở nhiệt độ đó (bảng 38 và 56). Xem giản đồ không 
chí ẩm. t2 S> S6 % Q$  % s %3 % sh 


vã 


— 


s 


$; 


sa 
\ 


bÀ Z 
về 
ÙN 
N 


3 
K 


Q 





` c2 3 
4 00, ø 006 00 01 


Đô ẩm tuyệt đối, kg/kg không khí khô 
Hinh 9.1. Gian dà Numdin đốt vớt không khí ẩm 


4- Hàm nhiệt của không khí âm H (kJ/kg không khí khô): 
H = (Cy + CẠY)t + rạY = (1,01 + 1,97Y)t + 2493Y 
Trong đó: 


(9.7) 


Cy = 1,01 KJ/kg”K - nhiệt dung riêng trung bình của không khí khô (khi áp suất không 
đổi); 
CA = 1,97 kJ/kg ”E - nhiệt dung riêng trung bình của hơi nước; 


Ÿ - hàm ẩm của không khí (kg/kg); 
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rọạ = 2493 kJ/kg - ẩn nhiệt bay hơi của nước ở “C 


5ð- Quan hệ giữa các thông số của không khí ẩm Y,t,ø, H dễ dàng được xác định trên 
giản đồ Ramdin (H.9.1). Nhờ giản đô này, các bài toán về tĩnh học sấy đối lưu được giải 
một cách nhanh chóng. : 


6- Khối lượng riêng của không khí ẩm øy, (kg/m”) ở áp suất P và nhiệt độ T (“K) được 
xác định theo phương trình: 
ĐyA = Ðk ĐA (9.8) 
Trong đó khối lượng riêng của không khí khô øy được tính: 


= My,To(ŒP — PA) 


Ðw (9.9) 
22,4TP° 
và khối lượng riêng của hơi nước /A: 
MAT.uụP 
ĐA — Bút sẻ J0ng S (9.10) 
22,4TP° 


P° - áp suất khí quyển (0,1013 MPa hoặc 1 atm) 
Từ các biểu thức (9-8) (9-10) nhận được: 


_ MATVQP 1— ï._ Ma PPA 





kA P AI Màn 
_92,.4TPE My} P; 
š : P ' —3 
=1293._ 273P Ð |ị_ o,37g” ^| =3:48:12 (†_—o0,3782P4) (9.11) 
T. 101300 P. mm. 


2 n 2 $ 
77- Thể tích của không khí ẩm vị (mỶ / kg) được tính theo công thức: 
RạT 
VH = (9.12) 
Rạ - Hằng số khí của không khí = 287 (J/kg”K); 
T - nhiệt độ của không khí, °K; 
-P - áp suất chung của hỗn hợp không khí ẩm, Pa 
PA = @Pạ áp suất riêng phân của hơi nước, Pa 


8- Lượng không khí khô đi vào thiết bị sấy G (kg/S): 


G= Wg | (9.18) 
W - năng suất thiết bị sấy theo lượng ẩm bay hơi, kg/S; 
g= — (9.14) - lượng không khí khô cân để tách 1 kg hơi nước, kg/kg; 
2. ®*6 
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Y„, Y¿ - hàm ẩm đầu và cuối của tác nhân không khí ẩm. 

9- Thi tiến hành sấy đối lưu theo phương án thông dụng thì lượng nhiệt calorigne phải 
cung cấp Q được tính: 

Hị, Hạ - Hàm nhiệt của không khí vào và ra caloriphe, kởJ/kgkkk 

Từ phương trình cân bằng nhiệt của thiết bị sấy rút ra: 

Q =G,(H¿ - Hạ) + 3Q (9.18) 

Hạ - hàm nhiệt của không khí ra khỏi thiết bị sấy; J/kg 

3Q - tổng nhiệt tiêu hao để đốt nóng vật liệu, đốt nóng phương tiện vận chuyển vật 
liệu, và tổn thất ra môi trường xung quanh. » 

Phần nhiệt G„(H¿ — Hạ) dùng để bốc hơi ẩm, đốt nóng không khí và hơi nước (ẩm). So 
với giá trị G„(Hạ — H,) thì phần nhiệt >qQ không đáng kể, cho nên nhận được phương trình 
sấy lý thuyết: 

Qạp = GL(Hạ — HQ) (9.17) 

10- Lượng nhiệt tiêu hao riêng q (tính theo J/kg ẩm hay hơi) trong thiết bị sấy thực: 


Hị TH 
q= - ==———°® =gu(H - H,) (9.18) 


sở 


Trong thiết bị sấy lý thuyết có cùng trạng thái ra-của không khí thì lượng nhiệt tiêu 
hao riêng: 


qd†?ˆ ====~- - (9.19) 


Sự chênh lệch nhiệt lượng đối với thiết bị sấy thực và thiết bị sấy lý thuyết là: 


H,—H 
q—qr=———.=A (9.20) 
VY ' 


o 


Trong thiết bị sấy không có bổ sung nhiệt, giá trị A được tính: 
= dw + đy + dụ — CỔy | (9.21) 
Trong đó: 


= “?Cw(0a — 80) Œ®); 
qg = ——Cg(a — 6,)) (”); 
W 


G 
qr = "th — 8H); 


Sục, 


Qiy — › 
wW 
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CK, Cm, C - nhiệt dung riêng của vật liệu sau sấy, của bộ chận vận chuyển và của nước, 
Đ 
jJ /kg°K; 


0a, 0, - nhiệt độ của vật iiệu vào và ra thiết bị sấy “C; 
11- Hiệu suất nhiệt của thiết bị sấy. 


/ =T/q (9.22) 


r - ẩn nhiệt hóa hơi nước được xác định theo nhiệt độ của vật liệu sấy (tương ứng với 
nhiệt độ bầu ướt); J/Kg; 


12- Áp suất riêng phần của hơi nước trong không khí chuyển động trong thiết bị sấy 
được tính: 


PA = PA — Á(t — tư)N (9.23) 
Trong đó: 
PA - Áp suất hơi bão hòa tại nhiệt độ bầu ưƯỚt; 
t - tự - Hiệu nhiệt độ của bầu khô và lầu ướt của không khí sấy; 
--—=P -.Áp suất môi trường trong thiết bị sấy; TƯ VN... ha k 
A - Hệ số phụ thuộc vào nhiều yếu tố, trong đó vai trò căn bản là tốc độ của không 
khí v (m/S), khi v > 0,5 mựs. 


A= 0,00001|65 + s78] .. : — (9.24) 


œ) 


Việc xác định gần dúng giá trị độ ẩm tương đối của không khí tiến hành trên giản đồ 
H-Y của Ramdin (xem thí dụ 9.12 H.9, 1). : 


_? Tốc độ bay hơi nước từ bề mặt ẩm của vật liệu. (trong giai đoạn sấy đẳng tốc) G 
œg/ m ‹h) có thể tính theo phương trình: 


G =0,0407Ø9'8Ap F (9.25) 
Trong đó: 
v- tốc độ không khí trên bà mặt vật liệu, m/S; 
ÁP = PA — PA - biệu áp suất của hơi nước trong lớp giới hạn, mm Hfg; 
PA - áp suất, hơi nước bão hòa trên bề mát vật liệu ẩm, mmilg; 
ĐA - áp suất riêng phần của bơi nước trong không khí, mmHg; 
Giá trị Pạ tra theo bảng hoặc giản đồ của hơi nước ở nhiệt độ bầu ướt, còn PA tính 
theo công thức (9.23) hoặc theo giản đô Ramdin (H.9.1) 


l4- Thời gian sấy trong điều kiện không đổi của không khí có thể được tính theo phương 
trình gần đúng: : 


a) Trong giai đoạn sấy đẳng tốc. 


tị =-L@ - X) (9.26) 
N 


c”" 
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b) Trong giai đoạn giảm tốc. 


X.-K” X.—X 
= : 2,3 lg-—- = (9.27) 
Nụ `... 








Trong đó: 


NÑ, - tốc độ sấy đẳng tốc, —- kgẩm _ : 
kg (chất khô). 5 


Xạ, Xộ X¿, X' - Hàm ẩm đầu, tới hạn, cuối, cân bằng của vật liệu 





Thời gian sấy chung: 

T =1 To 
Do sự tiếp xúc không đều giứa tác nhân sấy với vật liệu, nên trong thiết bị sấy tạo 
thành các vùng “chết” và một số °nguyên nhân khác nên trong công thức lý thuyết (9.26), 


(9.27) cần bổ sung thêm hệ số hiệu chỉnh (1,5 + 2). Nếu bỏ qua độ ẩm cân bằng, thì phương 
trình :hỡời gian sấy có dạng: 


+— le (9.28) 





15- Động lực quá trình sấy (giai đoạn đẳng tốc) có thể biểu diễn bởi các cách sau đây: 
a) Như hiệu nhiệt độ của không khí (tác nhân) và bề mặt vật liệu ẩm. Nhiệt độ bê mặt 
vật liệu lấy bằng nhiệt độ bầu ướt tự. 
x=t-ty (9.29) 
Đại lượng z còn được gọi là thế sấy. 
b) Như độ chênh lệch hàm ẩm của không khí bão hòa Ys (trong ]ớp giới hạn) và hàm 
ẩm chưa bão hòa (ở tâm của dòng 'tác nhân): 
AY=Ys—Ÿ (9.30) 


Động lực trung bình được xác định theo phương trình: 


= —— 





_— —Y = Y, - 
nẽ.-= (9.31) 
bể 
23lg= 
Y6 (9.32) 
231 bi. 


Trong đó Z⁄¡ = tị — t, ⁄s = tạ — tụ 
AYt =Ys c Xu AY› _= Yc = X. 
Cách biểu diễn nhiệt độ và hàm ẩm - xem ví dụ 9-14 (H.9.8). 


16- Tốc độ sấy đẳng tốc Nụ có thể được xác định bằng thực nghiệm hoặc thông qua 
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hệ số truyền khối. 


Vì lượng ẩm bay hơi được tính (kg/s): 


W=kFPáYu (9.33) 
nên 
kFAY = 
N=- = —— ®  -kfAY,, (9.34) 
by Ly 
k- Hệ số truyền khối trong pha khí, =———-- 


(m° .s. kg/kg) 
F - Diện tích bề mặt bay hổi, mễ; 


AYty - Động lực trung bình, — kghd .. 
kg không khí khô 
Ê= +. Bề mặt bay hơi riêng của vật liệu (cho 1 kg chất khô) mg; 


O 


Ly„ - Khối lượng chất khô của vật liệu, kg. 


17- Hệ số truyền khối k có thể được xác định từ phương trình chuẩn số: 


_. 
#ứ/ 


Sh = AReP(Se)°33, qụ?135 (9.35) 


Trong đó Š5h = ` lc = bÁi Se = #*, - ïŒch thước xác định trong chuẩn số Sh, Re„ !` 
D z D 
chiều đài 1 của bề mặt bay hơi theo phương chuyển độ: + của tác nhân chuẩn số Gu-khơ-man, 
T— Tự 


› Tý Ty nhiệt độ bầu khô và nhiệt độ bầu ướt, °1. 
ki 


Gu= 





Đại lượng ÄÂ và n trong phương trình (9-35) phụ thuộc vào chuẩn số Re, (bẳng 9-1). 
Bảng 9-1 
1- 200 
200 - 6000 





6000 - 70000 


Cần lưu ý rằng khi sấy với cường độ mạnh thì giá trị của hệ số truyền khối k có thể 
cao hơn giá trị tính được từ phương trình (9-35). 


18- Thời gian sấy và kích thước của thiết bị sấy ngược chiều trong điều kiện thay đổi 
(không khí và vật liệu) có thể được xác định theo phương trình (9-36) - (9-38). Đối với giai 


đoạn đẳng tốc trong thiết bị ngược chiều cần phải tạo diện tích bề mặt vật liệu (m) bằng: 
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Ơy, Ys—Y 
Em (9.36) 
 Xs—% 


Trong giai đoạn giảm tốc cần tăng diện tích bè mặt vật liệu lên: 


—ẰN _ 
G.X, Ÿ 
Fạ= :ƒ Sổ (9.37) 
bÃ 


(Ys -— Y) XS, TP | 





Lấy tích phân (9-37) nhận được: 











-_- cái X‹vy 
“ (Ys g) ¬ 
X V 
EU uc k In Kế: (9.38) 
k_ X.v — XWw -. 
Ysg+—“—Ÿn (Ÿs— Y0) +——_—Ÿn 
Gy k 


Trong thiết bị cần tăng tổng điện tích bè mặt vật liệu là: 
P=Fq+Fs 

Trong các phương trình (9-36) - (9-38) : 

Gy, - Lượng không khí khô qua thiết bị sấy, kgh; - là 


>iÂ 


vụ - Lượng vật liệu qua thiết bị sấy (tính cho vật liệu khô), mŠh; 


k - Hệ số truyền khối xác định bằng thực nghiệm, kg/mỀh.kg/kg; 


Xe=xX-~ Xe< Lượng ẩm cần tách trong giai đoạn giảm tốc, (kg ẩm/m` vật liệu khô), 

Xe - Lượng ẩm chứa trong vật liệu tại điểm tới hạn, kg/m” vật liệu khô; 

Ye, - Hàm ẩm không khí vào vùng 2 của thiết bị sấy ngược chiều (xem H.9-13), kg/kg; 

Y¡ - Hàm ẩm không khí ra khỏi vùng 2 của thiết bị sấy và đi vào vùng 1 của thiết bị 
sấy kg/kg; S2 EEEEG tờ 

Y› - Hàm ẩm không khí ra khỏi thiết bị sấy, kg/kg; 


Y¿ - Hàm âm của không khí bão hòa, kg/kg. 


CÁC THÍ DỤ 


` 


Thí dụ 9.1: Theo giản đồ Ramdin (H.9.1) hãy xác định hàm nhiệt và hàm ẩm của không 
khí ở 60”C và độ ẩm ø = 0,3. 
Giải: 
Trên giản đồ H-Y của Ramdin, theo đường đăng nhiệt với t = 60 C tìm giao điểm với 


đường  = 0,3 (điểm A) đường enthalpy qua A cho ta H = 163 kJ/kg (xem H.9.2) Cũng từ 
A kẻ đường vuông góc với trục Y, xác định được ŸY = 0,04 kg/kg không khí khô. 
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ya19%| 
XE 


Ề 





. 


Hình 9.2 (cho thí dụ 9.1) Hình 9.3 (cho thí dụ 9.2) 


: Thí dụ 9.2: Xác định áp suất riêng phần của hơi nước trong hỗn hợp không khí ẩm ở 
80°C và enthalpy H = 150 kd/kg. 


Giải: - 


Theo giản đồ H- VY của Ramdin (H.9.1) tìm giao điểm của đường đẳng nhiệt t = 80C và 
hàm. nhiệt H = 150 kJ/kg. Từ giao điểm kẻ đường thẳng góc với trục Ÿ và kéo dài xuống 
phía dưới gặp đường ¿5 suất riêng phần của hơi nước; từ điểm này chiếu thẳng qua trục 
tung bên phải tìm đư,_ gi¿ trị ấp suất riêng phần của hơi nước trong không khí ẩm. 


t=80°C, H = lỗ knl/kg, pA = 28 mmÏÍg 
Cách thức tiến hành xem trên H. 9.2 
24% dụ 9.38: Không khí có nhiệt độ 
t= 24 ˆC và độ ẩm  = 0,7 được đốt nóng 
trong caloriphe đến nhiệt độ 90”. Hãy tìm 
hàm nhiệt TL và hàm ẩm của không khí khi 
ra khỏi caloriphe. 


Giải: 


Theo điều kiện ban đâu t= 24C và 
 = 0,7 trên giản đồ H-Y tìm được điểm 
A (H. 9.4). Điểm A tương ứng với trạng 
thái không khí có Ý = 0,013 kg/kg và H 
= ð4,5 kdJ/kg. Không khí đi qua caloriphe 
được đốt nóng, trạng thái của không khí 
được xác định bởi điểm B, là giao điểm của 
đường đẳng nhiệt t = 90°C và đường Y= 
0,013 kg/kg (sự biến đổi với Y = const). 
Điểm B tương ứng H = 126 kở/kg. 





Hình 9.4 tcho thí dụ 9.) 
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Thí dụ 9.4: Bằng giải tích hãy tìm giá trị ham Ẩm Y và hàm nhiệt H của không khí 
ở 30°C và ø = 0,75; xem áp suất khí quyển P = 9,81. 10” Pa (1 kg/em”) 


Giải: 
Hàm ẩm Y của không khí được tính theo công thức (9.5): 
= P 
ŸÝ=0,622.^_ 
P— PA 


Từ điều kiện t = 30°C tìm được Pụ = 4248 Pa (bảng phụ lục 56) và đặt các giá trị vào 
công thức tính được: 


Ÿ=o622 ___075.42458____ = 0,021 kg/kg 
9,81. L0 — 0,75. 4248 
Hàm nhiệt của không khí tính theo công thức (9-7): 
H =(1,01+ 1,97Ÿ)t + 2493Ÿ = (1,01 + 1,97. 0,021) 30 + 2493. 0,021 = 83 kJ/kpg 


Thí dụ 9.5: Theo các số liệu của ví dụ trên hãy xác định thể tích riêng của không khí 
ẩm, tính cho 1l kg không khí khô tức là cho (1 + Y) kg hỗn hợp không khí ẩm. 

Giải: Thể tích riêng của không khí ẩm tính theo công thức (9.12): 

=__RT. „_~__ 287.303 _ _0,92m Ì/kg không khí khô 
P—ÿPA 9.81.1025—-0,75.4248 

Thí dụ 9.6: Không khí ở 60°C có áp suất tuyệt đối P = 38C mmHg và độ Ẩm ø = 0,4, 
Hãy tìm áp suất riêng phần của hơi nước, khối lượng riêng và hàm ẩm của không khí đó. 

Giải: Từ bảng phụ lục 38 tìm được PẠ = 149,4 mmiHg, và theo phương trình (9-6) áp 
suất riêng phần của hơi nước: 


PA = PA2 = 149,4. 0,4 = 59,8 mamHIg 


Khối lượng riêng của không khí ẩm tính theo phương trình (9.11): 


T,P 0,378pP 
=1,203.° À|1 — bái nh, In 
TP P. 


333. 760 380 
Hàm ẩm không khí tính theo phương trình (9-8): 


_ La - =— ".n. 


s Sa TÁC 2y 598 _ : 
Ÿ=0/623 —”._.=0,625__—... = 0,116kg/kg 
P—PA 380 — 59,8 


Thí dụ 9.7: Háy xác định độ ẩm của không khí, nếu hàm ẩm của nó Y = 0,07 kg/kg 
trong điều kiện t = 150°C. P = 760 mmHg. 


Giải: 
Dưới áp suất khí quyển, nhiệt độ của hơi nước bão hòa không thể cao hơn 100°C. Vì 


vậy khi nhiệt độ của hồn hợp hơi - không khí cao hơn 100°C thì PA = P. Khi đó theo phương 
trình (9.5): 


361 


Y=0, 622 “^_ = 0,622” 


PẠT Pa .1~Ø 
nghĩa là với hàm ẩm Y đã cho, độ ẩm ø của không khí là hằng số, không phụ thuộc vào 
nhiệt độ. Trong trường hợp này ta có: 
0,07 = 0,623_-#—, từ đó ø = 0,1 10% 
l_-ự 
m ấm của không khí khi t = 60C và # = 50%, nếu áp suất 
¡nh Y theo giản đồ Ramdin 


Thí dụ 9.8: Hãy tính hà 
165 ramHiz. Hãy tìm sai số của phép tính khi xác đ 


Barômét P = 

(giản đồ Ramdin xây dựng trên cơ sở áp suất P = 745 mmHg). 
Giải: 

Theo bảng phụ lục 38 khi t = 60°C thì PA = 149;4 mmHg. Vậy: 


= P 
ý=o62s PA = 0,622 051434 _— = 0,0672kgikg 
165 — 0,5. 149,4 


P—ợPa 


Theo giản đô Ramdin (H. 9:1) khi t.= 60°C và P` 0,0695 kg/kg_ 


_ = 50% tìm được Ý = 
Sai số là: 
0,069 — 00762100 = 8,4% 
0,0762 : 
Thí dụ 9.9: Hãy xác định lượng không khí khô và nhiệt lượng trong thiết bị sấy lý 
thuyết để tách 100 kg ẩm/giờ từ vật liệu. Trạng thái ban đầu của không khí tạ = 15C, 
Øø= 0,8, không khí khi ra khỏi thiết - bị sấy có trạng thái tạ = S“ °C, øy = 0,5. 


Giải: 
Theo giản đồ H-Y, tìm được Yạ = 0,009 kg/kg, Ÿ„ = 0,03 kg/kg. Theo phương trình 


(9-14) xác định lượng tiêu hao riêng của không khí khô: 
: Ì — __ =47,6kg/kg ẩm bay hơi 





tk” =——= 
Yo—Ya 0, 03— 0,009 
Nhiệt lượng riêng tìm theo phương trình (9.19) theo giá trị entanpi được lấy từ giản đồ 


Ramdin. 
Theo điều kiện của bài toán này Họ = 40 kđj/kg, Hs = 121,5 kj/kg. Vậy: 


HH _ 
g= C2 — To =_121ð- 4Ð = 3880 kJ/kg ẩm bay hơi 
Ÿ,— VY, 0,03— 0,009 


Lượng không khí khô tiêu hao cho thiết bị sấy tính theo phương trình (9-18) 
Q] Gụ = W. gy = 100. 47,6 = 4760 kg!h 


Lượng nhiệt tiêu hao: 
Q = Wp = 100. 3880/3600 = 108, kW 
Thí dụ 9.10: Trạng thái đầu của không khí (t„ = 25”C, øạ = Ô B) và trạng thái không 
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khí ra khỏi thiết bị sấy (tạ = 50”C, ø¿ = 0,8) Hỗn hợp của 2 trạng thái này được trộn theo 


tỉ lệ khối lượng (không khí khô) là 1 : 3 rồi đưa qua caloriphe để đốt. nóng lên, 80°C. Tìm 
các thông số trạng thái của hỗn hợp không khí đó trước và sau caloriphe. 


Giải: — 
Theo giản đồ H-Y xác định Ÿ › Hệ (theo ty và øạ) và Ya Hạ (theo tạ và œ2): được 
Yo = 0,01, Hạ = 50; Ÿ; = 0,069 Hạ = 228 kJ/kg. Vậy hàm ẩm Y và entanpi của hỗn hợp là: 
Yụp = = 0,025. 0,01 + 0,75. 0,069 = 0,0542 kg/kg 
Hạnh = 0,25. ð0 + 0,7ð.. 228 = 183,5 kJ/kg 


Từ giản đồ Ramdin theo Ynn = 0,0542 và Hịy = 183,5 kJ/kg tìm được tụụ = 45°C và 
fnh = 0,85. Gia nhiệt hỗn hợp không khí trong caloriphe theo điều kiện Y =const Vậy giao 
điểm của đường Tủ, = 0,0542 = const với đường đẳng nhiệt t = 80°C cho ta trạng thái hỗn 
hợp sau caloriphe tnn = 247, @nn = 0,018 

Thí dụ 9.11: Hãy tìm điểm sương của không khí có nhiệt độ t = 40°C và 'độ ẩm 
=0,8 

Giải: 

Nhiệt độ điểm sương được xác định như sau: Trên giản đồ H-Y theo điều kiện đã chò 

tìm trạng thái của không khí ẩm. Từ trạng thái này kẻ đường Y = const gặp đường @=1 


(đường bão hòa). Giao điểm này là điểm sương (H. 9.5). Trong trường hợp này Y = 0,0039 
kg/kg và ty = 36°C. 


(:40°C 





Hình 9.5 (cho thí dụ 9.11) Hình 9.6 (cho thí dụ 9.12) 


Thí dụ 9.12: Hàn thử biểu chỉ nhiệt độ bầu khô t=40°C và nhiệt độ bâu ướt 
-ty= 3ö°C. Theo giản đồ Ramdin H - Y hãy xác định gần đúng độ ẩm của không khí. 


Giải: 
Theo nhiệt độ bầu ướt t„ = 35°C tìm giao điểm với đường bão hòa ø = 100% (điểm A, 
H. 9.6). Từ điểm A theo đường ty = const (đường đứt) tìm giao điểm B với đường 
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t=40°C và đường ø đi qua B cho ta độ ẩm của không khí. 

Nếu trên giản đồ H Ÿ không có đường t„ = const thì xác định gân đúng như sau: Từ 
điểm A theo đường H = const sẽ tìm được giao điểm B` với đường t = 40°C (khi hiệu số t 
- tự không lớn, đường ll = const và tự = const rất gãn nhau, nên sai số không lớn). Trong 
bài toán này khi t = 40ˆC, tự„= 35°C với HH = const thì điểm ` cho ta @ = 70% = const. 


Thí dụ 9.13: Khi ra khỏi thiết bị sấy vật liệu có độ ẩm lớn hơn độ ẩm tới hạn, còn 
không khí có trạng thiíi tạ = 190G, Ÿ¿ = 0,0135. Hãy tìm nhiệt độ của vật liệu? 


Giải: 

Trạng thái của không khí ở cửa ra xác định bởi điểm A (H. 9.7). Nếu độ ẩm vật liệu 
cao hơn độ ẩm tới hạn, nghĩa là vật liệu được sấy trong giai đoạn đẳng tếc. Vậy nhiệt độ 
vật liệu bằng nhiệt độ bầu ướt, Ø = tự. Từ điểm A theo đường H = const gặp đường @ = Ì 
(điểm B) và tìm được t= 60”. 

Thí dụ 9.14: Không khí có trạng thái ban đầu tụ = 22”C, „ = 75% và trạng thái ra 


khỏi thiết bị sấy tạ = 50°C, v. 0,45. Hãy xác định động 2 lực snNG bình của biện trình c. 
với thiết bị sấy-lý-thuyết. - SEXGJCIÓ TA MNE GEG TP go 













Ũ t6 =fw*⁄/ "Ck¬ra : 
tụ +2? % 5 x,-abI 
„70.795 T,^z,=0912 z2 v*i 
hà" N 
Hình 9.7 . Hình 9.8 
Giải: 
Theo giản đồ H-Ÿ tìm được Yạ = Y¡ = 0,0125 kg/kg, Ÿ¿„ = 0,037 kg/kg, Yp = 0,043 kg/kg 
và tự = 37. 


Vậy động lực trung bình được tính: 


s._AY|-AY, HH 
dụ. 3 _ (0,043 — 0.0128) — (0,043 0,037 — 0.0152kg/kg 


Ai 0,043 — 0,0125 
2 3p. 2,3lg-————— 
Yu 0,043 — 0,037 
A2 k5 (50 — 37) _ ss»Q 
X = 
2 gig—* 2,3 111- 37 
x2 B0 ~ 37 
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Thí dụ 9.15: Không khí ra khỏi thiết bị sấy được đo bằng: hàn :h# bí: ghỉ nhận được 
nhiệt độ bầu khô t = 85“C, nhiệt độ bầu ướt tự = 68°C. Hãy xác định dộ ¿+ của không khí, 
nếu cho biết áp suất barômét P = 750 mmHg và tốc độ không khí v += \ m:; 

Giải: 

Độ ẩm của không khí được tính như sau: 
- PA 
PA 


e 


Theo bảng phụ lục 56 tìm thấy ở nhiệt độ t = 8ð°C, giá trị PA = 0,59. 9,81. 10 Pa. Áp 
suất riêng phần của hơi nước được xác định theo công thức (9.23). 
PA = PụẠ — C(t — tự)P 
PA ` Áp suất hơi bão hòa tại tự = 68°C. Cũng theo bảng phụ lục 56 tìm được 
Pa = 0,2912.9,81. 10! Pa. 
Hệ số C được xác định theo công thức (9.24): 
6,75 
' 





C= 00000|sa + | = 0,00072 


Vậy độ ẩm của không khí: 


0,2912— 0,0007X85 — g6) 

= "-.-............ = 0,47 

0,59 
Thí dụ 9.16: Một thiết bị sấy ngược chiều hoạt động liên tục theo phương án thông 

thường, với các dử kiện được cho sau đây: 


Năng suất thiết bị sấy theo vật liệu ẩm Gạ = 350 kg 


Độ ẩm ban đầu của vật liệu xị=42% 
Độ ẩm cuối của vật liệu xs = 11% 
Nhiệt độ vật liệu vào thiết bị sấy. Øyạ= 18C - 
Nhiệt độ vật liệu ra thiết bị sấy _—_ 9a=47C 


Nhiệt dung riêng của vật liệu (Xs = 11%) C¿= 2,35. 103J/kg°K 
Trạng thái không khí 


- Trước Caloriphe tọ = 1ð°C, øạ = 70%, 
- Sau thiết bị sấy tạ = 4ð°, a = 60%, 
Khối lượng băng tải thép vận chuyển Gv. = 600 kg 


Tổn thất nhiệt ra môi trường xung quanh Qạ = 12% của tổng các thành phần nhiệt cân 
"¬ bằng. 


Không khí được đốt nóng trong caloriphe hơi nước. Hãy xác định lượng tiêu hao không 
khí, lượng hơi và áp suất hơi đốt cung cấp cho caloriphe. Cho biết độ ẩm của hơi đốt là 6%. 
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Giải: 


f Lượng ẩm bay hơi của vật liệu trong thiết bị sấy: 





W=GạL_ “2 =ago42~ l1 _ 122 kơ/n: 
100 — x» 100 — 11 


Theo giản đồ H-—Y xác định được: 


Yo=Y¡=0,0077kg/kg;  H, = 35 kJ/kg 
Y›¿ = 0,038 kg/kg; Hạ = 145 kJ/kg 
Lượng không khí tiêu hao cần thiết: 


G=c-_W_ „___ 122 


XuẰ 


— = 4030 kg/h 
0,038 — 0,0077 





lS) 
Lượng nhiệt tiêu hao trong thiết bị sấy lý thuyết: 

Qị = Gu01, — Hạ) = 4080145. lẾ - 35: TÔ }:.. osvgðwý 

3600 í ) 
Trong thiết bị sấy thực, lượng nhiệt còn tiêu hao thêm để: 
- Đốt nóng vật liệu: : _ 
3 
Gọị-Cu(@y — 6, = (850 — 122) 2,35. 1047 — 18) _ ¿aoọ w 
3600 

- Đốt nóng băng tải vận -chuyển: 


vã 

Gv... C¿ (6; — 6,) = 600. 0,5. 10747 — 18) _ 2.20 w 
3600 

C„. - Nhiệt dung riêng của thép, Cy„= 0,õ. 10”J/kg°K 


Lượng nhiệt do ẩm bay hơi từ vật liệu mang vào không khí: 


122.18.4,19. 10 
3600 


WC,Ø = = 2560 W 


Tổng lượng nhiệt mà caloriphe phải cung cấp cho không khí. 
Q = (123000 + 4300 + 2420 - 2560) 1,12 = 142500 W 
Như vậy Q= (Hị * H,)G = 142500W 


nên Hà — HỤ — ._ _ 142500. 3600 _ 1275.102 J 
Gy 4030 kg không khí khô 


Từ đó tính được: 
Hị = 127,5 + Hạ.= 127,5 + 3ð = 162,5 kJ / kg KỔ 


Trên giản đồ H-—Y với Hị = 162,5 kJ/kg tương ứng với nhiệt độ — 138°C (nghĩa là 
"nhiệt lượng tiêu hao trong thiết bị sấy thực cao hơn trong sấy lý thuyết 15%). 
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Chọn độ chênh lệch nhiệt độ giữa hơi đốt và không khí ở cửa ra của caloriphe bằng. 
At= tia — tị = 10°C = 10°K 

Nghĩa là tyạ = 138 + 10 = 148°C. Theo bảng phụ lục 56 tương ứng với nhiệt độ này, áp 
suất của hơi đốt p = 0,461. 10 Pa, ' 
Lượng hơi đốt cần thiết: 
_9 __ 142500 _ 
r.X'” 2122.10).0,94 
r = 2122, kj/kg - Nhiệt ngưng tụ riêng của hơi đốt (bảng phụ lục 56) 
* h Hàm lượng hơi trong hơi đốt. 


Cụa = = 0,0715 kg/s = 257 kg/h 


Lượng tiêu hao riêng của hơi đốt: 
Cha _ 257 = ø_ kg hơi đốt 
kg ẩm hay hơi 


Eha _ — taa 
Thí dụ 9.17: Trong thiết bị sấy thí nghiệm kiểu ống hơi, tiến hành sấy than bùn. Kết 
quả được ghi nhận như sau: 


Năng suất (lượng than bùn khô tuyệt đối) Lự = 11,2 kg/h 
Trạng thái than bùn -hàm ẩm vào - “Xi = 0,5? kg/kg 
- hàm ẩm ra X› = 0,148 kg/kg 
- nhiệt độ vào 6; = 20°C 
- nhiệt độ ra 9; = 52°Q 
Nhiệt dung riêng của than bùn : C„ = 1,26. 10Ỷ/J/ kự.°K 
Trạng thái không khí 
- trước sấy tọ= 22”C.wạ¿ = 0,34 : 
- sau sấy tạ = 82C, ø¿ = 0.37 
Áp suất Barômét P = 773 mmHg 
Nhiệt độ hơi đốt t = 100°C 
Diện tích bề mặt đốt nóng của ống FP=2,18 m^ 


Hãy xác định hệ số truyền nhiệt trung bình (tính cho hiệu nhiệt độ giữa hơi dốt và vật 
liệu sấy). 





Giải: 
Hệ số truyền nhiệt trung bình tính theo phương trình: 
K= q 
F Aty 


Q - Lượng nhiệt tiêu hao được chuyển qua bề mặt đốt nóng; 
Atp - Độ chênh lệch nhiệt độ trung bình; 


367 


Q@ = Qị + Q¿ + Q¿ 
Q¡ - Lượng nhiệt làm bay hơi ẩm và đốt nóng không khí; 
Q›„ - Lượng nhiệt đốt nóng than bàn; 
Q¿ - Lượng nhiệt tổn thất ra môi trường xung quanh; 
Lượng ẩm bay hơi theo công thức (9.3): 


W = LỢI — X¿) = 19/57 -— 9,148) -: 00013 kg/s 
3600 


Hàm ẩm của không khí tính theo công thức (9.5): 





Ÿ,=0,622 —_„0:34:0.027.. ~ 0,0057kg/kg 
1,017 — 0,34. 0,027 
Ý;<=0/623-— 921 <0... = 0,146kg/kg 


1,017 — 0,34. 0,5233. 
Entanpi (hàm nhiệt) của không khí: 


H = (1,01. 10` + 197.10”. 0005722 + 2493. 10” 


.0,0057 = 36,5. 1OŸ J/kg 


Hạ = (1,01. 10” + 1,97.10Ẻ.0,146)82 + 2493. 10”. 0,146 = 470. 107/kg 


Hạ — H, " 3 
Đod6 Gj=W = =0/00i0: _10” — 36,5. 10” _ 4oso w 


Xu, 0,146 — 0,0057 
Q¿ = Guda — iQ) 


Hạ - Entanpi của than bùn vào ống sấy: 


Hạ = (1,26. 10Ÿ. 1 + 4,19. 10”. 0,57)20 = 73. 10” J/kg 


Hạ - Entanpi của than bùn ra thiết bị sấy: 


H„ = (1,26. 10”.1 + 4,19. 10Ỷ. 0,148)52 = 97,8. 10” 


Q„ = 11.297.8: lÙ =9... 

TK. nam...) 
3600 

Tổn thất nhiệt ra môi trường xung quanh lấy Q = 10% Qị 


77W 


Q = Q¡ + Q; + Qs¿ = 4050 + 77 + 405 = 4532 W 
Chênh lệch nhiệt độ trung bình trong thiết bị sấy: 
- (100 — 20) + (100 — 52) _ 





Âu ĐÁ =- Š-.ẽ62/.(/: 
2 
Hệ số truyền nhiệt 
_ =Q_ 4632 _a2¿ _W 
F.Aty 2,18.64 KMỔ 2È 
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J/kg 


Tổng nhiệt lượng: 


Thí dụ 9.18: Trong thiết bị sấy lý thuyết bởi không khí nóng. Quá trình sấy tiến hành 
theo đường đẳng entanpi H = I1ã kJ/kg, không khí thay đổi từ trạng thái đầu tạ = 20°C, 
#o = 0,8 đến trạng thái cuối tạ = 40°C, #2 = 0,6. Hãy xác định hiệu suất của quá trình sấy 
lý thuyết đó. 

Giải: 

Dùng giản đồ H—Y (h.9.1) xác định các thông số của trạng thái không khí rồi theo công 
thức (9.19) tính lượng nhiệt tiêu hao riêng q = 3820 kJ/kg ẩm hay hơi. Theo bảng phụ lục 
56 với tự„= 33°C và H = 1156 kở/kg tìm được nhiệt hóa hơi riêng r = 2420 kJ/kg. Vậy hiệu 
suất sấy được tính theo công thức (9.22): 

E = 2120 ~ l00 = 63,34, 
q 3820 

Thí dụ 9.19: Sơn ở dạng paste được sấy trong thiết bị kiểu phòng có tuần hoàn không 

khí; phân tích về độ ẩm của các mẫu sấy cho kết quả sau đây (bảng 9.2). 


5] |a 14 
THẾ 32 |21,9 8 
Hãy xác định tốc độ sấy phụ thuộc vào thời gian; theo kết quả nhận được dựng đường 
cong và tìm độ ẩm tới hạn của vật liệu. 


?ÿ = 



















Thời gian sấy r, h 








Độ ẩm của vật liệu, X % trên 
Căn bản vật liệu khô 











Giải: 
Tính tốc độ sấy >> theo số liệu của bảng 9.2 và lập bảng 9.3. 
Ẽ. 


Bảng 9.3 
“¬——_——-..S..S_- 
Thời gian sấy :, h 








wW 






































Tốc dộ sấy = , %/h 
£ 10 32-219 _ „0y 
2,5 _ 12 
T củø 219-142 ọø 
0,5 2 
4 79,1 - 63,9 14 _ 
—==——>~i014 &áulpgi cái ST Ti 
15 P 
5 63,9 - 53,9 = 10 16 85D Q2 
: 
6 53,9 - 43,9 = 10 18 5-4 
s10 ị 
. 2 | 
8 _ 20 
43.9— 32 _ on T=Í5 uố 
= " SỦỈ % __< ——_Ố 2 
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Dựa theo kết quả bảng 9.3 dựng đồ thị 
— theo + ỚŒ1.6:6); Nhìn vào ð5 thị có thế Hơi 
1ã 


thấy độ ẩm tới hạn của vật liệu Xe đạt vào thời 


4u 


điểm sau 6 giờ sấy. Điểm C tương ứng độ ẩm tới 
hạn Xẹ = 43,9% (tính theo chất khô) hoặc là 


43.9.1090 _„ 30,6% (tính cho vật liệu ẩm). 
100 + 43,9 

Thí dụ 9.20: Được biết đặc tính của 1 loại 
vật liệu ẩm như sau: độ ẩm tới hạn Xẹ = 16%, 





độ ẩm cân bằng X” = 5%. Vật liệu này đem sấy 
trong thiết bị sấy công nghiệp từ độ ẩm Xị = 
33%. đến X¿ = 9% mất 7 giờ. Hãy xác định thời 
gian sấy vật liệu đó từ độ ẩm Xã = 372. đến. Sà6644214)6/7060/01243ã01 20164 


Xa= = 7% trong điều kiện như trên (bỏ qua thời gian à đốt. nóng vật t liệu và khởi động thiết bị) 
Giải: 
Thời gian sấy đẳng tốc theo phương trình (9.26): 


Xi — Ắc _ 0,33-— 0,16 _ 0,17 
Ñc Ñc Ñc 





gị= 


Thời gian giảm tốc theo phương trình (9.27): 


x" 


— X c— X 
&s 2= Ễ 2 i^ EDi =0 910A gu 10 GIUU cm 1, 


Nẹ X.—X N ”Q 09-005 Nẹ 





Tổng thời gian sấy: 





0,17, 0,111 _ 0,281 
ÑNC Nc Nc 


7 g1Ờ = TỊ + tạ = 


Tốc độ sấy đẳng tốc: 


Nhu e9. ..^ = 0,0402.. kg/mÊ.h 


Nếu vật liệu có Xị = 37. và 5, = 7% cùng sấy trong điều kiện như trên, thì: 


Xi-Xc _ 0,37— 0,16 


T\ = —=_---=——.-._..—_—-_- — 5,22 giờ 
Nẹ 0,0402 

?ạ= 016 = 0,052 210,16 — 0, 05 = 4,66 giờ 
0,0402 0,07 — 0,05 


Vậy thời gian sấy cần thiết là: 
+ = T + 1u = 5,22 + 4,66 = 9,9 giờ 
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Thí dụ 9.21: Tỉnh thở của acide salicylie có hịnh 


sấy khi thổi. Điều kiện sấy được ghỉ nhận như sau; 


góc cạnh dược dem sấy trong thiết bị 


Năng suất (vật liệu sấy) G¿ = 250 kg/h 


Đường kính tương đương hạt tỉnh thể d,= l mm 


Khối lượng riêng vật liệu p = 1480 kg/ m"Ẻ 
Nhiệt độ tỉnh thể - vào sấy 6 = 15°C 
- Sấy xong 82 = 40°C 
Nhiệt dung riêng tỉnh thể C; = 1,16. 101 /kg°K 
Độ ẩm của tinh thể - vào sấy Xy = lỗ% 
- sấy xong Xe = l% 


Trạng thái của không khí 


Trước caloriphe tạ = 15ˆC, 2 = 0,7 
sau caloriphe tị = 90C 
ra khỏi thiết bị sấy tạ = 50°C 


Hãy xác định thời gian sấy và chiều dài cần thiết của thiết bị. 


Giải: 
Thời gian sấy có thể xác định từ phương trình 
cấp nhiệt: 


Biểu diễn quá trình sấy trèn giản đô H—Y 
(H.9.10) 

Trong sấy lý thuyết, quá trình diễn tiến theo 
dường BC' với Hị = const và sự tiêu hao năng 
lượng riêng bằng: . : : 


da sự, li1< 836 
Yạ—Y,  0,023— 0/0075 


ẩm bốc hơi. 





=õ000_ kJ/kg 


Lượng ẩm cần tách theo (9.3): 


“=G,__....” 





Xy 


100 _— lỘ( 100 


- W= 250. 0/99. (0,15 - 0,01) = 346 køh 


Nhiệt lượng riêng để đốt nóng vật liệu, dự: 





Hình 9.10 (cho thí dụ 9.91) 


G¿C2(6¿ — 0 5 3 = : 
ni°c? À2 Uự sốc vs m209,5:10 địngŠm ĐỐC HỘI 
W 34,6 








Sự khác biệt về tiêu hao nhiệt lượng trong sấy lý thuyết và sấy thực: 
A=qT—-q=dqvi † qdve † Cu 
Trong sấy khí thổi không có bộ phận vận chuyển, q,¿= Ô; còn nhiệt tổn thất ra môi 


trường xung quanh lấy qm = SP 


100 
dụ = SE. q) = SS.. 6000 = 275 kJ/kg 
100 100 


Vậy A = 209,5 + 275 - 4,19. lỗ = 421,7 kJ/kg ấm bốc hơi 

Trong thiết bị sấy thực: Hạ = Hị — A(d _ Tc: Để tìm điểm C trạng thái cuối của quá 
trình sấy, tiến hành như sau: 

Cho trước giá trị Ÿ bất kỳ Y— Yạ, giả sử Y = 0,016 kg/kg (tại điểm D) và tính Hạ. 

Hạ = H¡A(Y — Ÿ¿) = 111— 421,740,016 — 0,0078) = 107,4 kJ/kg 

Với Y = 0,016 và Hạ = 107,4 tìm được điểm D trên giản đồ H—Y. Kẻ đường thẳng qua 
B-D cắt đường tạ = 50°C tại điểm C. Như vậy Y¿ = 0,021 kg/kg. 

Lượng không khí khô tiêu hao cho sấy: 


Gy = _—_N „5 = _—46___ = 2560 kg/h 
Ya—Y, 0,021— 0,0057 


Lượng nhiệt cần thiết để đốt không khí trong caloriphe: 


3 3 
Q =G¿(Hì - Hạ) = 256111.10 - 33,5. 10) _ “=200W 
3600 


Hệ số cấp nhiệt từ không khí nóng cho vật liệu, có thể xác định theo phương trình 
chuẩn số Nu = f(A:). Hoặc tính gân đúng theo. đồ thị (ŒTI.9.11). 
" lỊ 


\ 


+ 





Hình 9.11 (cho thí dụ 9.21) Ar”2 
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Tính chuẩn số Arsimét: 


d, - Đường kính tương đương hạt tỉnh thể d, = 10 ” m; 
Ðx = 1,03kg/mỶ” không khí 
v⁄„ = 2.107" m”/s không khí 


< 
ÂU S  =#g2 j6 
2”2.107!? 103 


Ar⁄ = 32,8 


cđ¿ 


Theo giá trị A" trên đồ thị (H.9.11) tìm được Nu = 10. Chuẩn số Nu = 
À - Hệ số dẫn nhiệt của không khí lấy theo nhiệt độ trung bình: 


kê 1. 6 90+ 50 „ 70°C.A = 0.0285 Ÿ_ 
3 2 m.ˆK 
Vậy hệ số cấp nhiệt: 


œ = Nui „ 10.0,0285_ 285 —— 
đ. 0,001 m .*K 


Số lượng hạt tỉnh thể qua thiết bị sấ› trong 1 giây: 





Gụ 6G¿ 








zdŸ53600 





.ø. 3600 
6 8 


Tông diện tích bề mặt các hạt tỉnh thể: 


6G. 5 
'=ngt=— =e==-.Ð8:250 - —0281m2/s 
d 3600 O001. 1480. 3600 





Độ chênh lệch trung bình của nhiệt độ, có thể tính gàn đúng qua giai đoạn đốt nóng). 


khôngkhí 
tị = 90°C — - tạ = ð0°C 
vật liệu 
At, = õ8 Atn = 10 
At, = 58 — 1Ô ~ 27,8°C = 97,8°K 
58 
21g — 
10 
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Lượng nhiệt mà vật liệu nhận được từ không khí nóng trong thiết bị sấy, bao gồm: 





(giả sử tất cả ẩra bay hơi ở nhiệt độ từ tự = 32”€) 
- Đốt nóng vật liệu ẩm: 
Qị = (G2Oy + WC,)(ty— 6) = |- 2.1/16 + Š2224,19| (32 — 15) = 2,06 KW 
3600 3600 


- Nhiệt làm bay hơi ẩm: 


Q„=W.r= - ĐÖ .2420 = 23,25 KW 
3600 


- Nhiệt đốt nóng vật liệu sấy: 
Q¿ = G2Ca(6¿ — tụ) = -2°.1,!6(40 ~ 39) = 0,65 KW 
3600 
Vậy Q = Qị + Qạ + Q¿ = 2,05 + 23,25 + 0,65 = 25,96 KW 
Thời gian sấy: re 


_Ệ... Đồ Đ5.40- ung 
«F,Aty  285.0,281.27,3 





T1 = 


Chỉieu dài của ống sấy được tính từ biểu thức: r = --—~ _— 


H - Chiều dài (cao) ống sấy, m; 


v - Tốc độ không khí m/S; 
- Tốc độ lắng (cân bằng) của hạt tỉnh thể m/s được xác định theo đồ thị (II 2.1) 
= f(Ar). 


Với Ar = 3,52. 10! thì Ly = 205. 


v3 |LWKĐE _ 3 -2.10ˆ. 1,48. 10 .9,Š1 ~ 3 s6 mự; 
° 2% 1,03 


Tốc độ không khí thường chọn v = (1,1 + 1,25) wạ, trong trường hợp này chọn v = 1,2 


. 8,86 = 4,64 m/s. Do đó chiều dài ống sấy: 
H = r(v — wạ) = 11,9(4,64 — 3,86) = 9,28 m 











Trong phần tính toán trên đây, chưa chú ý đến thời gian tăng tốc ban đâu của hạt vật 
liệu. Trong thực tế thời gian lưu của vật liệu lớn hơn thời gian sấy đã tính. Vì vậy chiều dài 
ống sấy cần được bổ sung thêm. Chiêu dài bổ sung có thể tính theo công thức kinh nghiệm: 


ly = vdạ¿; (v = 15 + 50 m/s) 
v- Tốc độ không khí m/S; 
d¿ đường kính hạt, mm. 


l, =4,64.1 = 4,64m 
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Vậy chiêu dài cân thiết của ống sấy: 
L=H+l.=9,28+ 4,64 > 14m 


Đường kính ống sấy xác định từ phương trình lưu lượng: 
D=./__ŸY 
0,785. v 


_ : 2i : 
Thể tích không khí V=—.2580_ ~Q6gmŠ/„ 
1,03. 3600 






€ 
=.... 
0,785. 4,64 
Thí dụ 9.22: Để sấy 1 tấn vật liệu từ độ ẩm đầu xị = 502. đến độ ẩm cuối xu = 6% 
0 vật liệu ướt), tiến hành trong thiết hị sấy ly thuyết. Hãy xác định lượng không khí, 
Ig nhiệt và thế sấy trong 3 trường hợp sau đây: 


a) Sấy xuôi chiều thông thường; 
b) Sấy xuôi chiều có bổ sung nhiệt; 
œ) Sấy có tuân hoàn 802. khí thải. 


Trạng thải không khí t„ = 25°C, Y = 0.0095 kg/kg, t¿ = 60°C, Xó = 0,041 kg/kợ. 


Giải: 


Lượng ẩm cần tách: 


se. _. 
Ws=Gi..L...Ẻ.= 100059 ~Ö ~ 468 kø/h 
100—x¿ 1006 


# B 140 © 





lhình 9.12 :cho tí dụ 9.22) 
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a/ Sấy xuôi chiều thông thường (đường ABC H. & 12) 
Tiêu hao riêng của không khí 


Ỷ. nan sẽ = 31.8 kg'kự 
Y¿—Ý, 0,041—~ 0/0095 
Lượng không khí cần 





GŒ=W.g,=468.31,= 14900 kg/h 
Lượng nhiệt tiêu hao 


Q = Wu,(H; - 


H„) = Wq = 488. 31,8167 — 46) _ 
ù 


= 502 kkW 
3600 
Giá trị entanpi xác định trên giản đồ H-Y (H. 9.1) thế 





sấy (động học trung bình) 
tị — tự) — (tạ — t - _— = 
Xu = CL— 92 — Ga tÙ _ 40 - 40) -- (60 - 40) _ 49,8°C 
tị — ư 2,aig140 — 40 
tạ — tự 60 — 40 
b/ Sấy xuôi chiều có bổ sung nhiệt 
khí qua mỗi caloriphe được đốt nóng đế 


(AB'C'C''C). Trong thiết bị cần 2 calo 
n 100°C, 


riphe; khó 
Trong vùng I của thiết bị sấy (đường AB'C"') lượng khòng khí cần thiết để sấy (chỉ tả{ 
được lự lượng ẩm): 
2 


= 14900 kg⁄h 
„ II 2(0,02525 — 0, 0098) 
Trong vùng II của thiết bị sấy (đường C'C 
kg⁄h) được đốt lên đến 100°CŒ 


”C) cũng lượng không khí ấy (Gy„ = 148{ 
Lượng nhiệt cần thiết để đốt nóng không khí trong 2 caloriphe 


Q = GŒH?\ T Hạ) + G/(HỊ — HP) 
~-Vậy: Q = 14900 


= GL(Hì — l1) 
. (167 - 46) = 502 kW 
Thế sấy (động lực trung bình) 
Xu, = (100 ~ 3ð) — - (60 — 3ã) _ = 41,8°C = 41,8 
2, sg100 = — 3õ 
60 — 35 
Xth, = T  n = 36,5°C 
s,aig100 — 40 
0—40 
z _- *tb, Tếth, _- 4l,8+ 36,5 
th n=-——- mg IS 
2 


- = 39,15C 
2 
c! Äấy có tuân hoàn 80 khi thải tđường :XMBC: 
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Trạng thái hỗn hợp không khí sấy (điểm AM: 
Xụy = 0.2Ÿ, + 0,8Ÿ„ = 0,2. 0,0095 + 0,8. 0,41 = 0,0347 kg/kg 
Hm = 0,2H, + 0,8H„ = 0,2. 46 + 0,8. 167 = 143 kJ/kg 


Lượng hồn hợp không khí vào thiết bị sấy: 


Gựu  jTnnggT # ===————-:-- = 74500 kg/h 
"_ Yz--Yụ 0,041 — 0.0347 


Lượng không khi bỏ sung (20%): 


Gụ = 745002. = 14900 kg/h 
L00 


Lượng nhiệt tiêu hao: 


Hạ - H ~S- lẠt 
Q=w_?_m„ 463 _ (167 ~ 143) „so›o kJ/kg 
Y¿ - Y„ 3600 (0,041-— 0.0347) 
Thế sấy (động lực trung bình): 
= (5 ~ 40) - (60 ~ 40) 


Xtb = 26,7 
60 — 40 


Nhận xét: Trong thiết bị có cùng trạng thải không khí ở điểm đầu và điểm cuối (điểm 
tà C H. 9.12) thì tiêu tốn lượng khi và lượng nhiệt như nhau trong 3 phương án sấy trên 


Động lực qui trình sấy bé nhất theo phương in sấy có tuần hoàn khí thải (chế dộ sấy 
-địu). Động lực lớn nhất ở phương án sấy xuôi chiều thông thường. 


Thí dụ 9.23: Dùng thiết bị sấy liên tục ngược chiều để sấy một loại vật liệu với năng 
4 2260 kgikg (theo vật liệu ướt). 

Đặc tính vật liệu: độ ẩm đâu xì = ð0⁄, độ âm cuối Xz = 3,52, độ ẩm tới hạn xe = 
ñ, độ ẩm cân bằng x” = 15% (theo vật liệu ướt), 

Trạng thái không khí sấy: t,= 20°C, /ạ=0,5, Yy = 0/0075 kgJkg; tị = 140°C; 
=63°C, Yy = 0.0294 kg/kg. 

Khối lượng riêng chất khò của vật liệu 2o = 640 kg / m; Bề mặt riêng của vật liệu f = 
L5 m”/kg. Trong giai đoạn sấy đẳng tốc dộ sấy là 2,44 kg ẩm/m”.h khí hàm ẩm không 
(0/0306 kg kg. Còn hàm ẩm bảo hòa của không khí theo nhiệt độ của vật liệu là Y = 
M95 kg/kg. Với các điều kiện như vậy thì hệ số cấp khối được tính: 


X Ỷ".... ng" 12a kgảm (Ax = 1) 


¡NI 
(Yy -Ÿ) _ 0,0495~ 0,0306 mŸ.h. 


Hãy xác định thời gian sấy cân thiết? 


| vũng [Tï 
ý. m Ñ "¬x ` không { 
Ï x... 
"Y;=0,0294 Yi=0,0124 ` Yo =0(J 
I 
“—m=.._-._. `... 
vật liệu 


Hình 9.13 tcho thí dụ 9.23: 
Giải: 
Dựa vào giản đồ H-Y và theo phương pháp thòng thường tính được lượng không kuiẩ 
Ốy = 49700, kg/h. 
Quá trình sấy được tiến hành theo sơ đồ (H. 9.13) 
Theo phương trinh (9.36) tính bề mặt bay hơi của vật liệu (bê mặt này tương ứng gl 
đoạn sấy đẳng tốc). 
 Gœ, Yb—YŸ 
F, = Ôn” — “1 - 49700, 2 0.0495 — 0/0124, 
k Yg—Yj¿ 129 ho, 0495 - -Ũ, 0294 


= 937 m° 





100 — Wy 
[ị. | ———---| . f= 2260. 0,5. 0,0615 = 69.5 m^/h 
100 
Thời gian sấy trong vùng [ (giai đoạn dẳng tốc): 
rị = 22” =38,41h= 3h 25 ph 
69,5 
Thể tích chất khỏ trong vật liệu: 
l5 —Wy 
L, EỆ "van . 
Vạn TS -Àc có ° = 24005 ĐIỖ e1, 77 mŠ/R 
Đo % 640 


Hàm ẩm tới hạn của vật liệu (theo thể tích vật liệu khê): 


X. = 28-842 ~ 160 kg/ mẺ vật liệu khô 
SÒ 
Hầm âm cản bằng của vật liệu: 
x_Ỹ 1,5. 640 


X= =9/160—_...*E_. _ 
"985 


mì vật liệu khỏ 
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Lượng âm tự do tại điểm tới hạn: 
XY =X.— XÃ = 160 — 9,75 = 150,25kg/m” 
Muốn tách hết lượng ẩm này trong giai đoạn sấy giảm tốc (vùng II trên H 9.13). Theo 
tương trình (9.38) cân bề mặt bay hơi của vật liệu là: 


x.V, 
^c'o_ 150,25. 1,77 _ o o0gs4 


G:, 49,700 





KEe 150,25 1,77 ì (0,0495— 0,00750,0054 
„= m- 








129 0,0495+ O0, 0054 — se ỐC 0124 (0, 0495 — 0,01 34)(0, 0075+ 0,0054— T ,0124 
= ]20 m° 


Thời gian sấy trong giai đoạn giảm tốc (vùng [LÏ) rạ: 


Tụ >= =1,73h =1h44 ph 





Tổng thời gian sấy: 


r=riq+rạa=3h25ph + 1h44ph =5h9ph 

Thí dụ 9.24: Thực hiện quá trình sấy vật liệu trong thiết bị sấy đối lưu xuôi chiều, ghi 
tận lượng ấm tách ra từ vật liệu là 100 kg/h thiết bị sấy được trang bị caloriphe hơi nước 
:đết nóng không khí. Trạng thái ban đâu của không khí tạ = 10°C, ýạ¿ = 78⁄4. Hơi nước 
¡ấp suất dư 4. 9,81. 10f Pa, và độ ẩm ð⁄. Hàn thư biểu trên đường ống ra của không khí 
y chỉ nhiệt độ bâu khô tạ = 50”C và nhiệt độ bầu ướt ty zz 37,B'C. Tiêu hao nhiệt lượng 


\ö sây cao hơn 13 so với sấy lý nhà ldiãy 
lề định: 


a¿ Năng suất của quạt thổi không khí; 


b/ Lượng hơi nước để gia nhiệt không khí 
ong caloriphe; 
c; Bề mặt truyền nhiệt của caloriphe, nếu 


m hệ số truyền nhiệt giữa hơi nước và không 


UP & TỦ cớ 
m^. *K 


Giải: 


Theo giản đồ H-Y tìm được Y¿„ = 0,006 


kg, Ý„, = 0/037, HQ, - ..,. dikg, Hạ = „Í ¿ 
\6,6 kJ kỹ. p\ = 11,5 mmHTg (H. 9.14) T0 — z;-0017 





Lượng tiêu hao riêng không khi: 


TT cốc ca 6 TỔ 


g. C90008: 0,000 lình 9.14 cho thí dụ 9.242 


Lượng không khí cần thiết 


Gạụ = W.ø. 


= !OOO. 32,3 = 3230O kg/⁄h 
Thê tích riêng không khí ẩm 

— TT 
V0 


287. (273 + 5O) 


- =.0,988 mỶ/kg không khí khô 
(745 — 41,5)133,3 


Năng suất (lưu lượng không khí) của quạt thổi 
V =G\.. vự = 32300. O,988 = 31900 mỞ/h 
Tiêu hao riêng của nhiệt cho sây lý thuyết 
q =ø,(H; — HH.) 32,3 (146,6 - 25,1) = 392O kvJ/kg 
Trong thiết bị sấy thực: tế: 


qˆ = 1,13q = 1,13. 3920 — 443QO kal/kg 
Entanpi ‹ của không khí vào Ống (9.18): 


=Ho+-3 =25,¡ + 4430 
8k 


= 162,1k.J/kg 
32,3 3 
Tương ứng với Hi 162,1 thì tị 


= 1l44°C 
Tiêu hao nhiệt lượng trong caloriphe 
Q=wWw.q= 199012/3o — 123o w 
36OO 
Lượng hơi đốt cân thiết 
Cầu S2 reo 551C co se (y3: Rkbja 1s: lðïu J6 
rx 2117.O0,95 
Chèênh lệch nhiệt độ trung bình caloriphe 
1BðI1,!°C => 151,1°C 
1O”C — 144C 
Ati=l41,1 At = 7,1 
Ati — At = 
At,=——————" = ˆ41;L— ”,Ì— 45°C — 45k 
^ . 141,1 
2,3g—.° — 2,3lg——— 
^tn ;i 
Diện tích bê m›aặt truyền nhiệt của caloriphe 
3 
2 
F=__®__ _ 1Z30.10 _ 910 mỀ 
Sa 30. 45 


38O 


1 


, 
h) 


L8 


BÀI TẬP 


Đem sấy 1 kg vật liệu ẩm, trong cùng điều kiện như nhau: 


a/ Sấy từ độ ẩm xị = 50% đến xạ = 25% (theo vật liệu ướt) 


b/ Sấy từ độ ẩm xị = 2% đến xạ = 1% (theo vật liệu ướt). Hỏi lượng ẩm được tách trong 


trường hợp (a) lớn hơn (h bao nhiêu lần? 
_ 33 lần 
Tìm hàm ẩm y», entanpi Hạ, nhiệt độ bầu ướt tự và nhiệt độ điểm sương t; của không 
khí ra khỏi thiết bị sấy có nhiệt độ bầu khô tạ = 50°C và độ ẩm ¿ = 70%. 
0,06 kgíhg, 209 kJlhkg, 43°C, 42°C. 
Không khí có nhiệt độ bầu khó t = 50°C và nhiệt độ bầu ướt tự = 30°C. Hãy tìm các 
thông số đặc tỉnh của không khí, 
0,02; 24°C; 105 kJlhg; 25%; 23 nm.Hg. 
Không khí ẩm có nhiệt độ 50°C và áp suất riêng phần của hơi nước là 0,981. 10' Pa; 
hãy tìm hàm ẩm và độ ẩm của hỗn hợp không khí đó. 
0,069; 80%, 


Hãy tìm hàm ẩm của các hỗn hợp sau: a) Không khí với hơi nước b) hydro với hơi 
nước; c) Khí êtan với hơi nước (tính cho 1 kg khí khô), khi viết nhiệt độ và độ ẩm của 


hỗn hợp t = 35°C,  = 0,45 và áp suất khí quyển P = 1,033. 9,81. 10' Pa. 
0.0159; 0,281; 0,0154 
So sánh giá trị tiêu hao riêng của lượng không khí sấy và lượng nhiệt của thiết bị hoạt 
động vào mùa đông và mùa hè, nếu biết rằng trong cả 2 trường hợp trạng thái không ` 
khí ra khỏi thiết bị sấy có nhiệt độ tạ = 40°C và độ ẩm w» = 0,6. Tính toán thực hiện 
theo 2 phương án. Thiết bị sấy lý thuyết và thiết bị sấy thực tế xuôi chiều (trang thái 
không khí thay đổi theo mùa cho trong bảng phụ lục 40). 
36,40; 4350; 3710; 47,6. 
Áp suất tuyệt đối của hỗn hợp không khí và hơi nước ở nhiệt độ 150°C và độ ẩm = 
0,5 là 745 mmHg. Tìm hàm ẩm của không khí và áp suất hơi riêng phần của hơi và 
không khí. § 
372,ð mmHg, 0,622 kgikg 
Không khí ẩm ở nhiệt độ 130°C và độ ẩm ø = 0,3 dưới áp suất tuyệt đối 
7.9,81. 10, Pa. Hãy xác định khối lượng riêng, hàm ẩm và áp suất hơi riêng phần 
của không khí. 


0,083 kgikg: 6,06. 10” Pa; 5,68 kgimŠ 


Một thiết bị sấy đối lưu sử dụng lượng không khí khô tuyệt đối là 200 kg/⁄h Không khi 
vào thiết bị sấy có nhiệt độ 95°C và độ ẩm 5% và không khí ra thiết bị có nhiệt độ 
50°C và độ ẩm 60%. Tính lượng ẩm được tách ra khỏi vật liệu sấy trong thiết bị và 
lượng không khí tiêu hao riêng cho sấy? 


4,6 hg!h; 43,5 kgibg 


9.11 


8.12 


*9.13 


œV 


-14 


9.15 


9.16 


Không khí ẩm dưới áp suất tuyệt đối 7.9,81. 10” Pa có nhiệt độ 130?C và 5Í 
# = 1. Tìm khối lượng riêng, hàm ẩm của không khí ẩm và áp suất riêng phần 
hơi nước. So sánh kết quả với bài 9.8. 
Đs 270,3 KPa; 5,05 hgim; 0,404 hgilg 
Trong thiết bị sấy đối lưu cưởng bức bằng không khí sử dụng một quạt ly Men | 
Thiết bị này làm việc ở áp suất tuyệt đối 750 mmìHg tách được lượng ẩm từ vật 
sấy là 100 kg⁄h. Môi trường không khí xung quanh ở nhiệt độ 15°C và độ ẩm g 
0,8; không khí sau sấy có nhiệt độ 45°C và độ ẩm ự = O,6. Hãy xác định SN dễ 
của quạt hút. 
3230 mÌM › 
Không khí sấy được đốt nóng trong caloriphe từ nhiệt độ ban đầu đến 113°C, khi 
khỏi thiết bị sấy không khí có nhiệt độ 60°C và độ ẩm 30%. Hãy xác định nhiệt 
điểm sương của không khí trước caloriphe, biết rằng quá trình sấy diễn tiến theo 
trình lý thuyết. 
28°C' 
Dùng thiết bị sấy đối lưu có tuần hoàn không khí thải, để sấy một loại vật liệu 
độ ẩm ban đầu xị = 47. đến độ ẩm cuối X¿ = ð⁄% (theo vật liệu ướt). Năng suất thi 
bị sấy (theo nhập liệu) là 1500 kg/h. Không khí thải có entanpi 260 kJ/kg và độ ẩä 
80. được hoàn lưu 80⁄. Khí quyển xung quanh có entanpi 50 kaJ/kg và độ ẩm tự 
đối 70%. 
a/ Xác định lượng không khí mới cần cho sấy trong 1 giờ 
bí Lượng nhiệt cần cung cấp trong l giờ 
cí Nhiệt độ của hỗn hợp không khi vào sấy 
9700 hg!h; 566 bW. 


Sấy vật liệu từ độ ẩm ban đầu 50% đến độ cuối 13⁄4 (theo vật ướt) bằng không lủ 
nóng. Năng suất thiết bị sấy theo vật liệu khô tuyệt đổi là 1000 kg/h. Khí quyển xu 
quanh thiết bị có hàm ẩm 0,01 kg/kg và nhiệt độ 20°C; được thổi qua caloriphe ả 
nóng đến nhiệt độ sấy; sau khi .gấy không khi có hàm ẩm 0,028 kg/kg và nhiệt đị 


47200 kg!h; 910 kW 
Hãy xác định hiệu suất nhiệt của thiết bị sấy lý thuyết. Nếu không khí sấy thay đả 
từ trạng thái ban đầu tạ = 20°C, ¿ = 70%. đến trạng thái cuối tạ = 50°C „ø¿ = 601 
Xem như ẩm bay hơi ở nhiệt độ bàu ướt. 

71,3% 

Hãy tìm thế sấy trung bình trong thiết bị sấy lý thuyết, khi không khi vào có nhiệt 
độ tạ = 20?C, độ ẩm ø¿ = 0,7 và trạng thái sau khi sấy tạ = 50°C, dộ ẩm #2 = 04 
Quá trình bay hơi nước xảy ra ở nhiệt độ bầu ướt, 


35,8°C. 


382 


9.21 


9.23 


Không khí từ caloriphe vào thiết bị sấy lý thuyết là 85°C và tương ứng với thế sấy 
là 43°C; ở cửa ra của thiết bị thế sấy đạt 8°C. Xem như áp suất tuyệt đối trong thiết 
bị sấy này là 750 mm cột thủy ngân. Hãy tìm: a) Áp suất hơi riêng phần của hơi 
nước trong không khí ra khối thiết bị sấy; b/ Phan trăm thể tích của hơi nước trong 
không khí. 


7,4 KP, 7,4% 
Một loại vật liệu có độ ẩm ban đầu 33Z, độ ẩm tới hạn 17% và độ ẩm cân bằng 2% 
(tính theo vật khô tuyệt đối), được đem sấy trong thiết bị suốt 8 giờ theo điều kiện 
không đổi của tác nhân thì độ ẩm của vật liệu dạt 9% (Theo vật khô tuyệt đối). Nếu 
tiếp tục sấy với điều kiện như trên thì cần bao nhiêu thời gian để độ ẩm vật liệu đạt 
3%. 


165h 
Một thiết bị sấy trục chân không năng suất 200 kg/h (theo vật liệu sau sấy) được đốt 
nóng bằng hơi nước bão hòa có áp suất tuyệt đối 14,715. 10' Pa. Vật liệu đem sấy 
được biết như sau: Độ ẩm ban đâu 50% độ ẩm sau sấy 5%. (theo vật liệu ướt), nhiệt 
dung riêng của chất khô. 1,26. 10” J/kg°K, nhiệt độ ban đầu 20°C. Nếu nhiệt độ sấy 
là 60°C và hệ số truyền nhiệt 350 _..  — thì Bè mặt đốt nóng của trục sấy là bao 
mˆ."R 
nhiêu? Xem như tổn thất nhiệt là 10% của lượng nhiệt mà hơi nước cấp. 
P . 2 
Hàn thử biểu đặt ở cửa ra của thiết bị sấy chỉ 50°C và 35"C. Hãy xác định nhiệt độ 
điểm sương và độ ẩm của không khí ra khỏi thiết bị sấy. 
33°Œ; 0,39 
Không khí có nhiệt độ 15”C và độ ẩm 0,8 được đưa vào caloriphe đốt nóng đến nhiệt 
độ 123°C để sấy một loại vật liệu- trong thiết bị sấy lý thuyết. Hãy xác định nhiệt độ 


- của vật liệu trong giai đoạn sấy đẳng tốc. 


— 


: : ⁄ 38°C 
Không khí có nhiệt độ 20°C và độ ẩm 7ð% được đốt nóng trong caloriphe đến 
110°C để sấy vật liệu có độ ẩm đầu 55%, độ ẩm cuối 8% (theo vật liệu ướt) trong 
thiết bị sấy năng suất 1 tấn/giờ (theo nhập liệu). Caloriphe sử dụng hơi nước bão hòa 
có áp suất tuyệt đối 24,525. 10! Pa và độ khô là 95⁄Z.. Hãy xác định lượng tiêu hao 
không khí sấy và hơi nước, nếu thế sấy ở cửa ra của thiết bị là 10°C. 
20800 hgíh; 950 hg¡h 

Một thiết bị sấy lý thuyết năng suất 500 kg/h (theo vật liệu khô tuyệt đối) được trang 


bị caloriphe hơi nước có hệ số truyền nhiệt 32 —-Ÿ__.. Không khí có nhiệt độ 20°C 
mˆ.°K Ộ 

với nhiệt độ điểm sương 8°C được đốt trong caloriphe đưa vào sấy, sau khi sấy nhiệt 

độ của không khí là 45°C. Quá trình sấy tiến hành cùng chiều với trạng thái không 

khí có entanpi l2ð kJ/kg còn vật liệu là 42% độ ẩm, ra là 9% (theo vật khô tuyệt 

đối). Hơi bão hòa vào caloriphe với áp suất tuyệt dối 19,62. 10 Pa và độ âm ðZ.. Hãy 
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xác định lượng hơi tiêu hao và bề mặt truyền nhiệt của caloriphe đó. Tổng tổn thất 
nhiệt lượng lấy 15⁄4 của tổng lượng nhiệt tiêu hao trong thiết bị sấy lý thuyết. 


320 hg!h; 132 mề 
Không khí ẩm có nhiệt độ 60°C và độ ẩm 20% được làm lạnh ngược chiều bằng nước 


lạnh trong thiết bị truyền nhiệt ống chùm có Bê mặt truyền nhiệt 15 m° và hệ số 


truyền nhiệt 46 “.... nhiệt độ điểm sương. Nước làm lạnh tăng từ 15°C đến 
mˆ.°K 

25°C. Hãy xác định a) Lượng không khí được làm lạnh b) áp suất riêng phần của hơi 

nước trong không khí ec) Phần trăm thể tích của hơi nước trong không khí d) Lượng 

nước làm lạnh cân thiết. : 


1710 hglh; 1315 kglh; 30 mmHg*3,96% 
Không khí vào caloriphe có nhiệt độ 15°C và độ ẩm 70% sau đó ra khỏi caloriphe vào 
thiết bị sấy với entanpi 144,2 kdJ/kg. Thực hiện quá trình sấy lý thuyết với động lực 
trung bình 41C. Tìm nhiệt độ và hàm ẩm của không khí sau khi sấy. Xác định nhiệt 
độ của vật liệu trong giai đoạn sấy tốc độ không thay đổi. 
38°C; 53°C; 0,0035 kg!kg 
Thực hiện quá trình sấy lý thuyết với động lực trung bình Ax = 0,0136 không khí 
ra khỏi thiết bị có nhiệt độ 45°C và độ ẩm 60%. Xác định nhiệt độ của không khí 
vào sấy 
127G 
Thiết bị sấy năng suất 600 kg/h (theo vật liệu ướt) được trang bị caloriphe hơi nước. 
Không khí có nhiệt độ 10C và độ ẩm 80% được đốt nóng trong caloriphe theo phương 
án ngược chiều bởi dòng hơi bão hòa độ ẩm 6%. Sấy vật liệu có độ ẩm đâu 50%, độ 
ẩm cuối 9% (theo vật liệu ướt) tiến hành xuôi chiều. Không khí sau khi sấy có nhiệt 
độ 50°C, độ ẩm 50%. Xác định không khí tiêu hao cho sấy, lượng hơi nước cần thiết 
và áp suất của hơi (nhiệt độ hơi nước tự chọn). Tính toán tiến hành cho hai trường 
hợp: a) Sấy lý thuyết b} sấy thực tế. Cho biết: nhiệt độ vật liệu vào sấy 16C và sau 
sấy ö5°C Nhiệt dung riêng của vật liệu sau sấy 1,68 kJ/kg”K. Vận chuyển vật liệu là 
băng tải thép có khối lượng 450 kỹ. Tổn thất nhiệt ra môi trường xung quanh lấy 
10% của lượng nhiệt đốt nóng không khí trong caloriphe. 


7400 hglkg; 590 kg!h; 7,846 .. 102 Pa 
Dùng thiết bị sấy lý thuyết có đốt nóng không khí giữa chừng để sấy vật liệu có độ 
ẩm ban đầu 39%, độ ẩm cuối 8% (theo vật liệu ướt) với năng suất 1800 kg/h (theo 
nhập liệu). Trang bị 3 caloriphe hơi nước giống nhau. Không khí có nhiệt độ ban đầu 
20°C và qua mỗi caloriphe được đốt nóng đến 70°C. Khi độ ẩm của không khí trong 
buồng sấy đạt 70% thì phải gia nhiệt hoặc thải bỏ. Nhiệt độ của không khí ra khỏi 


thiết bị là 45°C. Hơi nước bão hòa dùng trong caloriphe có áp suất 29,43. 10! Pa và 
độ ẩm 5%. Xác định lượng không khí khô và lượng hơi đốt. 


16200 kg; 960 kg'h 
Thiết bị sấy được trang bị caloriphe hơi nước với bề mặt truyền nhiệt 41 m”. Tiêu 


thụ 200 kg/h hơi nước bão hòa, có áp suất 19,62. 10! Pa và độ ẩm 10%. Tiến hành 
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9.30 


9.31 


9.33 


sảy vật liệu có độ âm ban đầu 60%, độ ẩm cuối 10% (theo vật liệu ướt). Không khí 
vào caloriphe có nhiệt độ 25”C và nhiệt độ điểm sương 10”, còn không khí ra khỏi 
thiết bị sấy có entanpy 100 kJ/kg với áp suất riêng phần của hơi nước 95 mmHg. Xác 
định hệ số truyền nhiệt trong caloriphe và năng suất thiết bị sấy thoo nhập liệu. Biết 
rằng lượng nhiệt tiêu bao trong thiết bị sấy này nhiều hơn lượng nhiệt tiêu hao trong 
thiết bị sấy lý thuyết là 10%. 

156 hgih; 34._—_ 

m”.*K 

Một thiết bị sấy năng suất 500 kgíh (theo vật liệu sau sấy) được trang bị caloriphe 
hơi nước. Tiến hành sấy vật liệu từ độ ẩm 70% đến 10%. (theo vật liệu ướt). Hàn thử 
biểu của không khí xung quanh chỉ 20”C và 15°C. Không khí sau khi sấy có nhiệt độ 
45°C và độ ẩm 504. Hơi đốt dùng trong caloriphe là hơi nước bão hòa áp suất 





“ 


19,62. 10! Pa và độ ẩm ð⁄ với hệ số truyền nhiệt 35 "... Hãy xác định bề mặt 
mˆ.“K 

truyền nhiệt của caloriphe và lượng hơi nước cân dùng. 

Cho biết nhiệt tổn thất trong caloriphe và trong thiết bị sấy là 8% của lượng nhiệt 

tiêu hao trong thiết bị sấy lý thuyết. 


868 m”; 186ã hgih 
Sấy 1000 kg/h vật liệu từ độ ẩm 50% đến 84 (theo vật liệu ướt). Nhiệt độ ban đầu 
của vật liệu 15°C và nhiệt độ sau sấy 40°G. Nhiệt dung riêng vật liệu sau sấy 
1,26. Tổ —. Nếu không kể đến tổn thất nhiệt ca môi trường xung quanh và bỏ 
kg. K 

qua nhiệt đốt nóng bộ phận vận chuyển, hãy xác định lượng nhiệt tiêu hao riêng cho 
sấy trong 2 trường hợp: 

a) Đấy trong chân không với điều kiện nhiệt độ vật liệu đạt 40°C. 

b) Sấy bảng đối lưu không khí nóng ở áp suất khí quyển. Cho biết không khí xung 
quanh thiết bị có nhiệt độ 202C, độ ẩm 70% và ra khỏi thiết bị sấy với nhiệt độ 


55C. Nhiệt độ vật liệu trong giai đoạn đẳng tốc cũng đạt 40°C. 


_— 9545 h.Jlhg; 3685 kJjng. 
Hần thử biểu của một phân xưởng sản xuất chỉ 18°C và 15°C; trong phân xưởng này 
lấp đát một thiết bị sấy, năng suất 600 kg/h (theo vật liệu khô tuyệt đối), kèm theo 
caloriphe hơi nước. Trong thiết bị sấy lý thuyết này người ta tiến hành sấy vật liệu 
tử độ âm 35Z đến 8Z (theo vật. liệu ướt). Không khí ra khỏi thiết bị sấy có nhiệt độ 
40ˆC và dộ âm 65. Không khí được sưởi nóng trong caloriphe bằng hơi nước bão 
s : ~“ 4+ z ; ` * _ gà _ ; » : 
hòa áp suất 19,62. LŨ Pa. Xác dịnh bề mặt truyền nhiệt của caloriphe và lượng hơi 
¬ : ` ` n TC ly W 

nước cân dùng, nêu hệ số truyền nhiệt 33 —__—.. = 


m`. °K 


_ 150 m”; 401 bø!h 


Một thiết bị sấy dược trang bị caloriphe hơi nước đạt năng suất 600 kg/h (theo vật 
liệu ướt) để sấy vặt liệu từ độ ẩm 502 đến 9% (theo vật liệu ướt). Không khí vào 
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caloriphe được ghi nhận trên hàn thử hiểu là 10°C và 5”Ơ. Hơi nước vào caloriphe có 
nhiệt độ cao hơn nhiệt độ không khí ra khỏi caloriphe là 15°G. Nhiệt độ không khí 
ra khỏi thiết bị sấy B0°C. Cho biết hơi nước có độ ẩm 6%; hệ số truyện nhiệt trong 
ĩ ^ + .. -“ * . .. * 
caloriphe 35 — còn tổn thất nhiệt lấy 10% lượng nhiệt tiêu hao trong thiết bị 
m. - 
sấy lý thuyết. Hãy xác định: Lượng không khí tiêu hao cho sấy. Áp suất và lượng hơi 
nước cần dùng; Bề mặt truyền nhiệt của caloriphe. 
6840 kgih; 98,1. 10” Pa; 565 kglh; 135 mÃ 
9.34 Để sấy vật liệu từ độ ẩm 40% đến 7%, người ta dùng thiết bị sấy có tuần hoàn một 
phân không khí thải. Không khí mới bên ngoài có trạng thái với entanpi 50 kJ/kg và 
áp suất hơi riêng phần 12 mmHg được bổ sung vào sấy là 6000 kg/h Trạng thái 
thông khí vào Caloriphe sưởi có nhiệt độ 40°C và hàm ẩm 0,034 kg/kg. 'froag caloriphe 
không khí được đốt nóng đến 88°C bằng hơi nước có áp suất 19,62. 10 Pa. Nếu hệ 


số truyền nhiệt trong caloriphe là 47 _a hãy tính bề mặt truyền nhiệt của caÌloriphe. _ 
mĩ .K 

Hãy tính năng suất theo vật liệu sau sấy của thiết bị sấy lý thuyết này và lượng không 

khí thải được hoàn lưu. 


70 mỸ, 423 kglh; 60,8% 
THÍ DỤ VỀ TÍNH THIẾT BỊ SẤY TẦNG SÔI (ĐỀ SẤY CANXI CLORÍT) 
Dứ liệu: 
Năng suất (theo vật liệu sau sấy) G„ = 20 T/h 


Độ ẩm (theo vật liệu ướt) 


Trước sấy xị = 10% 
Sau sấy xụ = 0,5%. 
lších thước hẹ: Đường kính trung bình ä = 0,25 ram 
Đường kính lớn nhất đmax = 0,5 mm 
Đường kính nhỏ nhất Ởướnu = 0/1 mua 
Nhiệt độ vật liệu vào sấy 9; = 20°C 
Nhiệt dung riêng vật liệu khô C = 0,712. 10°J/kg.K 
Khối lượng riêng vật liệu oc=2.10°kg/m” 


Tác nhân: sấy là khói lò. Tổn thất nhiệt lấy 15% của lượng nhiệt hữu ích (nhiệt đốt 
nóng vật liệu và làm bay hơi ẩm). 


1. Chọn kết cấu và điều kiện làm việc của thiết bị: 
Các yếu tố liên quan đến việc chọn kết cấu gồm: 


1.1 Trạng thái vật liệu: dạng rời 
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1.2 Vật liệu chịu được nhiệt độ cao (nhiệt độ nóng chảy 770°C) 


... 


đ...... 
1.3 Tỉ lệ kích thước _ *Š = 
0,1 


đmin 
1.4 Chủ yếu tách ẩm bê mặt 
1.5 Chọn lưới phân phối có đường kính lỗ dị = 5 mm 


1.6 Cho phép sự phân bế không đều của hàm ẩm vật liệu sau sấy (vì trong bảo quản 
độ ẩm trong hạt vật liệu tự cân bằng). 

Để đảm bảo chế độ thủy động lực tốt, nên chọn thiết bị có tiết diện tròn. Theo yếu tố 
(1.3) có thể chọn thiết bị sấy một ngàn có thành thẳng đứng. Chiều cao của lớp tầng sôi 
trong thiết bị lấy hơn 4 lần so với chiều cao vùng tác động của dòng tia (tức vùng thủy 
động ổn định). 


Chiều cao dòng tia: h, = 20. dạ = 20.5 = 100 mm 
Chiều cao lớp tầng sôi h=4.hy = 4. 100 = 400 mra 
Nhiệt độ tác nhân (khỏi lò trộn với không khí) 

Vào dưới lưới phân phối tị = 800°C 
: Ra khỏi thiết bị sấy tạ = 125"°C 


(Nhiệt độ ra tạ đảm bảo tránh được hiện tượng ngưng tụ hơi nước trong thiết bị lọc 
bụi). 

Nhiệt độ của vật liệu có thể lấy 9›„ = tạ = 125°C 

Để đảm bảo vật liệu ẩm phân bố đều trong lớp tầng sôi dùng cơ cấu nhập liệu kiểu cào 
phân phối nhằm san bằng lóp vật liệu theo bề mặt. Tháo liệu thực hiện băng máng nghiêng 
ngay trên mặt lưới phân phối. 


2. Tính toán 
2.1 Lượng uột liệu ổm 





100 — x 0,995 
Lì = bạ—— = 20000~*>~~~ = 22100 kg/h = 6,15 kgíS 
100 — 5É: : 0,9 


2.2 Lượng hơi St được tóch ra 
W = Lạ — Lạ = 22100 - 20000 = 2100 kg/h = 0,584 kg/s 
3.3 Chỉ phi nhiệt lượng 
Q=Qy+ ¿+ „= 1,15|WÏr >£ tu= ®))] + LyỞaz(6; — Ø))} = 
= 1,15 {0,584 [2490. 10” + 1,97. 10” (195 - 20)]+ 5,B6.. 0,712 .10” (125 - 20)} 
= 2980. 10W 


3.4 Tiêu tốn nhiệt lượng riêng 


¬2 
€ Sòœ : 3 
q=.2=.2250:10 ~ 3900 1J/kg ẩm. 


W_ 10” 0,584 
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2.5 Lượng tác nhân sấy. 
Gy, = .— Q =—: KT ỶÝ——n = =—..... l2, /22 kg/s 
Cw(tị — t2) 1,05. 10800 — 125) 


Trong đó nhiệt dung riêng của tác nhân lấy theo ›:hiệt độ trung bình 
c== 2(609 + 125) = 63C 


Tiêu tốn lượng tác nhân riêng: 


G ‹ : 
#k = * = 322 = 5,9 kg/kg âm 


W_ 0,584 





2.6 Tôc dộ tác nhôn 
Dựa vào đồ thị Ly = f (Ar) xác định tốc độ tới hạn của lớp giả lông đối với hạt có kích 
thước trung bình và nhiệt độ trong tâng lơ lửng lấy bằng nhiệt độ tác nhân ra t„ = 125 € 


- Chuẩn số Arsimét Ar: 


3 * 5 
đ “&. =3 -_ W 
Ar 9E „ 2/8°. 107) 2. 10).9,81 _ s a7. 1ợẺ 
1”? 2,472. 10” °”, 0,885 
: 
` ngư = 1293.---2T5.... = 0,885 kg/ mẺ 


273 + 125 
=8 _ 3. 
y=2,47.10 ”mf/s 
Ty + .— : -4 
Giá trị giới bạn của chuẩn số Li-a-sen-cô l.yyn = 1Ô 
- Tốc độ tối hạn của lớp giả long: 


h LV„ Ø0. : 4 2 .¿ —Ð ‹ Kr) 
Vu = 3 Đen Ê r3 10.247... 0. | L5) ðI1. 2.10. } =0, 03 mựe 
K Ô, 885 


Vì quá trình sấy diễn tiến trong giủ doạn đẳng tốc nên cường độ càng cao khi tốc độ 
tác nhân càng lớn, do vậy giá trị làm việc của chuẩn số Li-a-sen-cô được chọn khi độ xốp 
của lớp tâng sôi c = 0,75. 


Theo đồ thị (H. 9.15) với t = 0,75 tìm được Ly = 3,4. 10 ` và số giả lông bằng: 


- Tốc độ tác nhân (tính cho toàn tiết diện lưới phân phối): 
v= EvuVinạ = 0,038. 15 = 0,57 m/s 


- Tốc độ tác nhân trực tiếp ở bề mặt lưới phân phối, do nhiệt độ ao hơn 
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thinh 9.16 Sơ đồ thiết bị sảy 


273 + th 57273. + 300 
= ee——— = 1,54 m/s 


mm... ẽ 373 + 138 


Nếu diện tích tiết điện lỗ trên lưới phân phôi lấy 10⁄2 của mặt lưới thì tốc độ tác nhân 


qua lò: 
vụ = LÔ. 1,54 = 154 m4 


Tốc độ này hoàn toàn đủ để tạo lớp giả lỏng cho hạt lớn nhất đmay„ = O,5 mm và cho 


ca các hạt lớn hơn (do liên kết các hạt. nhỏ!, 
hại. lớn hơn d„.„. không nhiều, để cho nó di chuyển được thì số giả 


“Phật vậy: với các 
hạt. đó sẽ: 


lông có thê lấy (ví dụ Ky, = 3), lúc đó tốc độ tới hạn của lớp giả lỏng các 


_ Ya- 15,4 „- t3 má 
Vị = —— Mộc sa 2, 113 mựs 
2œ S 
„3 = l 
— tt — _9,13..0/33- = 174.10 


Nghĩa là: Ly, ph TT cex~n SEO NEi) 
7#?r  1,31.10 ° 981.210 


Với Lyyp = 1,74. 10 tướng ứng Ar = 10” Lúc đó đường kính hạt lớn (do kết hợp các 
Ýnh ng 


hạt bé): 
3 ẢP 2K ca 10”.1,312.10 8.0/33 
th. cÝ- vn” ca ———————*Ÿ = 0.0143 m 
ĐwẾ 2z 10° .9 81 


Nghĩa là tại lỗ của lưới phân phổi trong trạng thái dòng chảy có thể di chuyển được 


các bạt kích thước = 14 mm. 
3.68 Kích thước tưới 
Diện tích tiết diện mặt lưới phản phối tính theo biểu thức: 


9) 


G , ° 
b. Siảt....= 6.39 mỀ 
/2gVÝ 0.515.057 
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Đường kính phân phối: 


vê c Du T5 
0,785 0,785 
2.7 Tùng phôn ly 
Chiều cao phân ly lấy bằng 4 lần chiều cao lớp tầng sôi: 
hụ = 4.400 = 1600 mĩn 
Chiều cao thiết bị sấy tầng sôi (từ mặt lưới phân phổi): 
H¡ị=h+ hp = 400 + 1600 = 2000 ram 
Tính kiểm tra: với chiều cao thiết bị đã tính được cần kiểm tra khả năng lôi cuốn của 
hạt bé nhất (= 0,1 mm) 
Chuẩn số Arsimét Âr: 


3 " ‹ 
do. —12 3 
Ar#= € Prể = 1,10 .2.10..9,81 = 3,64. 10 


y2»„  2,47.1071.0,885 
Tếc độ cân bằng của hạt 0,1 ram: 


N. 5 3 ; 
3 LyởPr6_3 0/15.2/47.10 .2.10 ĐŠÌ ~ 0,436 m/s 


®K 0,885 


Vẹ — 





Trong đó Ly, = 0,15 giá trị của chuẩn số Liasencô tương ứng với trạng thái lôi cuốn hạt 
"vật liệu 0,1 mứn. 
Tốc độ tác nhân trong tầng phân ly đối với thiết bị sấy có tường thẳng đứng: 


G,+W ‹ 
v=- EU = (3,22 + 0,684(273 + 125) ~ 0,672 m/s 
nền 1,293. 273. 6,39 





(Ở cây chấp nhận sai số -chút đỉnh, nên khối lượng riêng khói lò tính như đối với không 
khi). 


Như vậy theo tính toán thiết bị sấy tầng sôi có tường thẳng đứng không phân ly dược 
hạt có kích thước 0,1 mm (tức hạt không lắng được). Để cho hạt bé (~ 0,1 mm) có thể lắng 


^ 


được trong tầng phân ly, thì tiết diện của nó phải được mở rộng, đạt được trị số: 


Vẹ 0,435 


2 


Ở đây lấy hệ số 1,1 cho sự giảm tốc độ của dòng tác nhân so với tốc độ cân bằng để 
đảm bảo sự lắng của hạt vật liệu 


Đường kính của tầng phân ly được tính: 
S 
- _ P = _LÌ =3,8m 
0/785 — 0,785 
Sơ đồ thiết bị sấy tầng sôi biểu diễn trên (H. 9.16) 


p 
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THÍ DỤ VỀ TÍNH THIẾT BỊ SẤY TRỤC 


Mệt thiết bị sấy hai trục được đốt nóng bằng hơi nước gián tiếp với áp suất tuyệt đối 
9,81. 10? Pa. Trục sấy chế tao bằng gang có tường dày 10 mm. Tiến hành sấy vật liệu là 
cacboniat niken dạng past. Năng suất thiết bị đạt 90 kg/h khi sấy từ độ ẩm 75% đến 10% 
(theo vật liệu ướt) với chiều dày lớp vật liệu ~ 1 mm. Cho biết trên bề mặt vật liệu thổi 
không khí với tốc độ 1,5 m/s (nhiệt độ không khí 40°C và độ ẩm 40%). 

Giải: 

Tính thiết bị sấy trục có thể tiến hành bàng cách tính hệ số truyền nhiệt trong trục 
sấy diễn tiến như sau: nhiệt của hơi nước ngưng tụ truyên qua thành tường trục sấy, rồi từ 
đó truyền cho vật liệu sấy. Ẩm bay hơi trong vật liệu được khuếch tán vào không khí mang 


theo lượng nhiệt tương ứng. Có thể tính được lượng ẩm khuếch tán vào không khí và tính 
hệ số truyền nhiệt tương đương. 


Thừa nhận hệ số cấp nhiệt từ hơi nước ngưng tụ đến tường trục sấy là œ = 9280 


nữn M6 hệ số dẫn nhiệt của gang Âz„ = 46, N..á , hệ số dẫn nhiệt trung bình của vật 





(m . "R) (m. "R). 
liệu À bụi : 
` (m, *K) 
Hệ số cấp nhiệt tương đương khi bay hơi Ẩm được xác định theo phương trình: 
Œi = qb z Làn b và 
At_ mạ — tự 


r - Nhiệt. hóa hơi; 
G - Cường độ bay hơi ẩm, tính theo phương trình (9.95): 
G = 0,0407ð/”Ÿ, Ap, kg/m^.h 


Do vậy: øy = 0,04075v”. Ap .r 


AÁt. 3600 
Nhiệt độ cho phép của cacbonat niken < 85°C, vì vậy cho trước (rồi kiểm tra lại sau) 
nhiệt độ bề mặt bay hơi của vật liệu 9, = 80°C. Áp suất hơi ước bão hòa ở 80°C là Pọ= 
355 mm cột thủy ngân. Ấp suất hơi riêng phần trong không khí ở 40°C và độ ẩm  = 40% 
là 22,4 mmÌlig. Nhiệt hóa hơi của nước ở áp suất khí quyển là r = 2264. 107 J/kg. 


Cho nên hệ số cấp nhiệt tương đương lúc bay hơi: 








0,8 _ 99 ^ 3 
= 0,04075.1,5' .(335-— 22,42264.10_ say W - 
(80 — 40). 3600 m”.K x 


Hệ số truyên nhiệt từ hơi nước ngưng tụ trong trục sấy đến lớp không khí bên ngoài: 


tẺ= 1 _ sàa W 


` ———--———————————— = 203- 


`... 0,001. 1 `... 





9280 464 08 294 
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Tải trọng nhiệt riêng: 


g= KŒ©= tô = 2050100 -⁄40):< 12180. 
m_ 


Kiểm tra nbiệt độ Đề mặt bay hơi của vật liệu: 


At=.Q_-: 12180. 41,4°C = 41,4°K : 
€ph 294 
Nhiệt độ bê mặt vật liệu: 
8, = tr + Át= 40+ 41/4 = 81 ÚC 
Vậy gân với nhiệt độ đã chọn. 


Lượng ẩm cần tách trong thiết bị sấy: 


W=Li SA”? =g0025<~— = 65 kø'h 
100 — x; 100 — 10 


Lượng nhiệt cân để đốt nóng vật liệu và làm bay hơi â¡u: 


: ` h — 1 =_ ĐỀ, 3 
Q= 90.3,46. 10(81,4 - 15) + 65.2264. 19, = q6600W 
3600 


Diện tích bê mặt đốt nóng căn thiết của trục sấy: 
K9 2c 46500  _s3gmẺ 
q_ 12180.0,7õ 


O/75 là hệ số lưu ý đến bê mặt tiếp xúc thực tế giửa bê mặt trục sấy và bê roật vật 


liệu. 
n .* ca 3 „X2. ..Ý ;.E 2 R : ' : . guổ 
Theo tiêu chuẩn, thiết bị sây 9 trục có F = 5,2 mí (dường kính G00 mì và chiều dài 
1400 mm). Do bê mặt đốt nóng bẻ hơn chút ít, nên câ 


ăn tầng áp suất hơi đốt để điều chỉnh 


năng suất. 


Khi tính lượng hơi đốt cân phải để ý đến tổn thất nhiệt trong thiết bị sây. 
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PHỤ EU 


BANG t1 
Khối lượng nguyên tử một số nguyên tố (Theo bảng số quốc tế 1977) 





Khối lượng oi ý hiệ Khối lượng 
nguyên tử nguyên tử 


14/0087 | Mangan 54,9380 

26,98154 | Đồng 63,546 

3994 | Molipden 95,94 

237,33 | Arsen 74,9216 

901248 |Nati = 22,98977 

10,81 Niken Ỉ 58,70 

| Biôm 79,904 | Thiếc 118,69 

| Vanadi 50,9415 _ | Bạch kim 195,09 

I Bismut Ì 208,9804 Radơi . 226,0254 

| Hydro 1,0079 ¡ Thủy ngân 200,59 

| nêii 4002260 | Chỉ 207,2 

| Sất 55,847 Bạc 107,868 
| Vàng 196,9665 Lưu huỳnh : 32,06 
| lốt 126,9045 | Strontium 87,02 
| Cadimi 112/41 ˆ j Antimoan : 121,75 
Kaii 39,098 Titan 47,90 

| Canxi 40,08 Cacbon 12,011 

| Ôxy 15,994 Uran 238,029 

Cô ban 58,9332 | Phosphor P 30,97376 

Silic i 23085 | Fluor F 18,998403 
Ì Kripton 83,80 | Clor 35,453 

Xênon 131,30 Crom 51,996 


| Lii 694 | Kem 65,88 





| Manhê 24,305 
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BẢNG 2 : 
Khối lượng riêng (mật độ) vật liệu rắn 


Khối lượng riêng | Khối lượng riêng | 





~ “tri rcnrcsrrre=x=— 






Vật liệu 


























Khối lượng riêng | Khối lượng riêng 
kg/mŠ xốp kg/m° _— kg/m° _—_ | _ xốp kg/mẺ 
AIlebastre 2300 
| Angtraxit 1380 - 
Apatit - 
Amiăng 2240 1300 
Ì Đất sét khô 
Granít Tỉnh thể 1450 800 









| Tro 
| Đất khô 
Vôi 


Muối mỏ 
Gỗ thông 
Thủy tỉnh 






















Cao lanh 





Testolit 
Than gỗ 
Than đá 










| Cao su 










Thạch cao 









Sứ chịu acid 





Faolit 












Gạch thường 
| Cốc 





Photphorit 





Ximăng 








Pyrit 





Men sứ 








Da khô 860 





Các kim loại 


Thép 









Đá dúc 









Phấn cục 





Gang xám 






| Thạch anh Đồng đỏ 






Parafin Đồng thau 


| Nhôm 
J Chì 









Paronit 







Li-e (nút bần) 






Cao su 






—=r=—x=—=——.Ö 
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BẢNG 3 
Khối lượng ciêng một số chất lỏng ở 0 - 20C 

















Chất lỏng —- Khối lượng riêng kg/m” Chất lỏng Khối lượng riêng kg/m” | 
| Axit niữle - 1500 Axit Sunfuaric 30% 1220 
| Amôniac cm 910 Axit Clohydric Ế: 1210 ' 
| Xăng 760 Axit Axêtic 70% 1070 | 
| Glyxêrin 100% 1270 Axit Axêtic 30% 1040 ì 
| Glyxêrin 80% 1130 Cloroforme 1530 | 
Esre điêty! 710 |GCu 1630 
Ï Dâu lủa 850 Etylacetat ˆ so ! 
ị Xxilol | 880 | Clorua êtylen 1280 
Dầu Inazut 890-950 Rượu êtylic 100% : 790 
| Rượu mêtylic 90% - 820 Rượu êtylic 70% 850 
Ì Rượu mêtylic 30% 950 | Rượu êtylic 40% 920 Ì 
' Naphtalin (nóng chảy) 1100 Rượu êtylic 10% 980 ị 
| Dầu mỏ 790-950 
1 c6 SG chẽ ằẽ6ẽằẽ5  ằnnằa 
No é 
đa len E9) V0 
ú `. = 
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BÁẢNG 4 


“Khối lượng riêng các chất lỏng theo nhiệt độ b 







Lá... 


20C 


1513 





Axit nitric 100% 
Axit nitric 50% 1310 
610 


907 





Amôniac lỏng 


Dung dịch Amôniac 25% 


Anilin 1002 
Aceton 791 
Benzen 879 
Rượu butylic 810 
| Nước 998 
Hexan 
Glyxôiin 50% 
SG (lỏng) 
Dicloètan 
\ Ester 2 ty! 


Rượu lSO propyiic 


Dung dich CaCE 25% 





m-xilol 
Rượu mềẻtylic 100% 792 
Rượu mêtylic 40°s ˆ 946 935 
Axit mutavic ˆ 1244 1220 
Dung dich NaOH 50% : 1540 1525 
Dung địch NaOri 40% = 1443 1430 
Dung dich NaOH 30% ˆ 1340 1328 
Dung dich Na©ÖH 20% - 1230 -1219 
| Dung dịch NaOH 10% . | 1117 1109 
| Dung dich muối án 20% ¬ 1157 1148 
| Niirobenzen -  |1223 | 1203 
| Ocran 734 | 718 | roa2 
| Oleuimn 20952 - 1922 1896 
| Ruợu prÔpylic * " 818 804 



















40C 


1478 
1287 
580 
897 





1004 


768 
858 
795 
992 
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Khối lượng riêng, kg/mŠ 



































tư 


80°C 


1408 
1238 
510 
876 
969 
719 
815 
766 
972 
602 
1006 
1193 
1163 
640 
735 
1200 
796 
736 
902 
1147 
1483 
1389 
1289 
1188 
1077 
1120 
1143 
653 
1818 
752 








10ŒCG 


1373 
1212 
462 
8668 
952 
693 
793 
751 
958 
581 
996 
1111 


! 1133 


611 
718 
1190 
796 
714 
891 
1121 
1469 
1375 
1276 
1170 
1064 
1110 
1123 
635 
1792 
733 


= 
® 








TH Tớ ni in na... no 





— “———=——-CS=:trrrxaczmm===e====—===——= me ===== m= =————————= 











Chất Khối lượng riêng, kg/m° 





20°C 40°C 60°C 80°C 10œc | 12ữc ] 
1837 | 1817 1798 1779 








1824 | 1803 1783 1765 
1669 | 1650 1632 1614 
1498 | 1482 1466 1450 
| CSz 1263 | 1237 1200 1165 
| HOI, 30% 1149 | 1138 1126 1115 
| Toluen 866 846' 828 808 
Í Axít axêtic, 100% 1048 | 1027 1094 981 
| Axít axêtic, 50% 1058 | 1042 1026 1010 
| Phanol (lỏng) 1075 | 1058. 1040 1022 
| ciooenzol 1128 1107 | 1085 1065 1041 


| Cloro{orme 1526 1489 1450 1411 1380 





Ì CC - 1633 1594 | 1556 1517 1471 
Etylaxêtat 924 901 876 851 825 
Rượu etylic 100%. 806 789 772 754 735 







Rượu etylic 80% 857 843. | 828\ | 813. | 797 
Rượu etylic 60% - 904 891 878. 868, 849 
Rượu etylic 40% 947 935 923 910 897 





Rượu etylic 20% 
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BANG 6 ⁄ 
Độ nhớt động lực của nước 


(ÉP == mm ===m —===t—.—=——eESer== —=—=:——=—=t—=:i=—=x—==—= 


























































































































| Nhiệt đô 'Ò | DomớtCp | Nhệtdô'O | pệmớtCp | NhệtđộAC | pộmớtcp } 
Axwư |- 1792 - 33 07523 | 67 __ 0.4233 
1 1/731 34 07371. 68 0,4174 
2 1,673 35 0.7225 69 0/4117 
3 1,619 36 0.7085 70 0,4061 
4 1,567 37 06947 | 71 04006 — | 
5 1,519 38 0,6814 72 0,3952 
6 1,473 39 06685 | 73 03900  Ì 
7 1,428 40 0,6560 | 74 0.2849 | 
8 1,386 41 0,6439 75 _— 0,3799 
9 1446 Ì 42 —"'0,6321 76 _ 0,3750 
10 1,308 43 0,6207 77 03702 
11 1,271 | 44 0,6097 78 1/3655 j 
12 1,236 45 0,5988 79 0,3610 | 
13 1,203 | 46 0,5883 80 0,3565 
| 14 1,171 | 47 0,5782 81 0.3521 i 
| 15 1,140 | 43 0.5683 82 0,3478 
| 16 | tm 49 0.5588 83 03436 | 
| 17 1,083 | 50 0,5494 84 03395 | 
ị 18 1056 — | 51 0,5404 85 03355 
ị 19 1,030 52 0,5315 86 0/3315 
| 20 1,005 53 0.5229 87 | 03276 — | 
| _ 2o U00] 54 05146 — | 88 03239 — | 
21 0,9510 55 0,5064 _ 89 0,3202 
22 0.9579 56 04985 | 90 03165 j 
23 0.9358 57 0,4907 91 0/3130 Ì 
| 24 09142 | 58 04832 92 0.3095 | 
| 25 0.8937 | 59 0.4759 93 0,3060 Í 
| 26 0,8737 60. 0.4688 ị 94 0,3027 ị 
| 27 0.8545 61 0.4618 95 02994 | 
28 08360 — | 62 0.4550 96 0,2962 
| 29 08180 — | 63 0,4483 97 0,2930 
30 08007 | 64 | 0/4418 98 0,2899 
31 0,7840 | 65 | 0485 99 0,2868 
-—. man 66 | 04293 | 10 | 02838 _| 
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BẢNG 7 
Độ nhớt động lực của glycerin 
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BẢNG 8 
Độ nhớt động lực một số dung dịch 


| Chất hòa tan |_ Nồng dộ % Độ nhớt, Cp 
khối lượng 


60°C 








_ NaOH 


NaCỮ 


NaNG 


NaaCOa 


KOH 


KCI 


KNO; 


NHạNOa 


MgCb 


CaC§ÿ* 
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TT TƯ NnZÝŸ““..—— 


Chất 




































0,92 | 0,8 |0,72 
24 |1,88 |1,55 
0,235 | 0,226 | 0,217 
| Nước amiac 25% 1,72 |1,3 1,05 
| Anilin 65 |4,4 |312 
0,356 | 0,322 | 0,293 
| Benzen' 0,76 |0,65 |056 
| Rượu Butylic 3,87 |2,95 |2,28 
_ 131 |10 |0,801 
| 0,355 |0,342 |0,29 
| Glyxerin 50% 85 |6,05 |1,25 
Sa lỏng 0,334 | 0,304 | 0,279 
| Dicloetan 0,95 |0,84 |0,74 
| Ete đietyl 0,268 | 0,243 | 0,22 
| Rượu izo propylic 3,26 |2,39 |1,78 
| Dung dịch 
Ì Canxi clorua 25% 3/36 |274 |2/25 
| Rượu mêtilic 100% 0,68 |0,584 |0,51 
| Rượu mêtilic 40% ` 2,54 |1,84 |1,37 
| Acid muravic 2/25 |1,78 |1,46 
| Dung dịch xút 50% ¬'` 46 
| Dung dịch xút 40% - l40 |23 
| Dung dịch xút 30% h 13 |9 
| Dung dịch xút 20% ˆ 448 |3,3 
-| Dung dịch xút 10% - 1,86 |1,45 
1,99. |11,56 | 1,24 
246 |2,01 |1,69 
| Ôctan 0,61 |0,54 |0,479 
Ễ Ôlcum 20% 60 36,6 








` ⁄ 
BANG-9—~* 
Độ nhớt động lực cửa các chất lỏng và dung dịch PSW thuộc nhiệt độ 


Độ nhớt, ap 


| 
| 2ơ© | sơo | sơo | sơc 









0,64 |0,57 |05 |o,39 |0,35 
1/228 |1,07 |0,9 |068 |053 
0,208 | 0,199 | 0,19 : 
0,855 |0,71 |0,6 l0,42 |0,32 
23 |18 |15 |11 |0,8 
0,268 |0,246|0,23 |0/2 |0,17 
0,492 |0,436 |0,39 |0,316 |0,261 
178 |141 |1,14 |0,76 |0,54 
0,656 | 0,549 | 0,469 |.0.357 | 0,284 
0,264 | 0,241 | 0,221 0,19 |0,158 
35 |26 |2 12 |0,73 
0,65 |0,565|0,51 |0,42 |0.36 
0,199 |0,182 | 0,166 |0,14 |0,118 
133 |103 |0/8 |0,52 |0,38 
1,85 |1,55 |- - - 
0,45 |0,396 |0,351|0,29 |0,24 
122 |1,03 |0,89 |0,68 |0,54 
25 |16 |8,03 |5,54 |3,97 
14. |92  |5,44 |3,62 |2/72 
63 |46 |l3,⁄4 |2/16 |1,82 
2,48 |2 163 |1,27 |1,15 
116 |0/98 |0,91 |07 |0,65 
103 |0,87 |0,74 |0,57 |0,46 
144 |1/24 |1,009 |0/87 |o,7 
0,428 | 0,386 |0,35 |0,291 |0,315 
20,8 |12,8 |9 53 |- 
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TẢ can na. 









Độ nhớt, Cp 


TP m sợc |ioeelseel 


| Acid sunfuric 98% 41 


| Acid sunfuric 92% 3,8 
| Axít sunfuric 75% 2,8 
| Axít sunfuric 60% 
Cacbon sunfua CSa2 


| Axít clohydric 30% 
| 








Tôluen 0,319 
| Axít citric 100% 0,56 
| Axít citric 50% 0,65 
Fênot (nóng chảy) 1,59 
| Clobezen 0,435 
ị Cloroform 0,33 


Cacbon clorua CC 
l Etyl acetat 
| Etanol 100% 
| Etanol 80% 
| Etanol 60% 
| Etanol 40% 
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BẢNG 10 
Hằng số nguyên tử cửa độ nhớt. 







Nguyên tử 


Hằng số nguyên tử 





Đặc tính liên kết và nhóm 


Nối đôi 







Vòng năm 






Vòng sảu 


Mạch nhánh vòng sáu 






Khối lượng phân tử < 17 







Khối lượng phân tử > 16 







VỊ trí orto- và para- các nhóm thế thứ 2 






Vị trí mêta- các nhóm thế thứ 2 


R „ 
CH-CH 


R R : 


R-C-n 
Ũ 







R 







11 (X - nhóm âm) - CH = CHCHax 
R 
12 (X - nhóm âm) _ `CH -X 
13 OH 
14 ¡ COO 
15 COOH 
l 16 NO 
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— BẰNG II 
Giá trị VMT(, của một số chất khí 








Hơi nước 


Không khí 





Cacbonic CO2 
















Nitơ 
Ôxy 
Hydđrô 
Ôxyt Cacbon CO 
Mêtan 
Êtylen 
Êtan 
Prôpan 
Butan 
Pentan 


Hexan 


BẢNG 12 
Độ nhám trung bình của thành ống dẫn 









0,2 
0,67 
0,125 
1,4 
0,015-0,06 


| Ống thép đúc và hàn ít rỉ 






















Í Ống thép cũ bị rỉ nhiều 








| Ống bằng tole lợp nhà 






Ì Ống gang dẫn nước 







| Ống nhôm nhần 








0,0015-0,01 
0,3-0,8 
3-9 


| Ống mới dúc từ đồng dỏ, đồng thau thủy tỉnh 







Ống bêton bề mặt nhẫn 







| Ống bêton bề mặt nhám 







| Ống dẫn dầu và dẫn hơi bão hòa 0,2 






¡ Ống dẫn hơi nước làm việc dịnh kỳ 0,5 





' Ống dẫn khí nén từ máy nén không khí 08 





Ống dẫn hơi (nước) ngưng tụ làm việc gián doạn 1,0 


",", ........1 'YÀ ÌÌ CC asaaasaaacaẽsasasasasasẽäaðararaäaäaananswzw>wxaeg 
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BẢNG 13 
Hệ số trở lbrc cục bộ 





-=—~ 


Giá trị hệ số trở lực £ 


Với mép nhọn ¿ = 0,5 
Với mép lượn ¿ = 0,2 








Khi tính Ap theo công thức (1.49) thì 
trở lực này không cần lưu ý: š = 





Khi -“— = 0 + 0,015 tổn thất áp suất Ap = gPT 
do 2 


đo - đường kính lỗ màng Giá trị š xác định theo bảng 
| chắn, m; mm 
ị ð - bề dày màng chắn, m; 

øo - vận tốc trung bình dòng 
chảy qua lỗ, m/s; 


0,20 0,22 






117 |86,0 |65,5 |51,5 40,0 | 


lếP 


0.5 06 |0,7 |0,8 | 0,9 
la Ì325] st 4.9 ;0 | 2,00 0,970,421 0,13 | 


























28,8 





2 

| ống m/s; m = | “) : 
D 

D - dường kính ống, m 













Cút ống tròn hay vuông Hệ Số trở lực ÿ = AB được xác định theo bảng 
78| 16 |4a/20|128| 146 | 
0,03 


- 10 |2, 0 4.0 15 | 30 | 50 
d- đường kính trong của ống 0,21 |0,15|0,11 0,05 
dẫn, m;Ro ~bán kính 


Dạng trở lực Giá trị hệ số trở lực š 


Cút 90°, gan Đường kính tương dương, 12,5 25 37 50 
9 
š 2,2 2 1,6 11 i 


Giá trị (đrj £ khi van mở hoàn toàn 


© 




















Van thường 
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Giá trị hệ số trở lực ¿ 


Khi Re = “D > 3. 10° giá trị ¿ được xác dịnh theo bảng 


Khi Re < 3. 102 hệ số trở lực š = £¡. K. Giá trị £+ xác định như khi 
Re > 3. 10° còn giá trị K theo bảng sau: 





Dạng trở lực 





















Van thẳng 





5000 10000 Ì20000 50000 100000 200000 300000 


Đường kính qui ước, mm 18 32 Ki 50 


NERE 


Vrr 






Đường kính quy ước mm 








175 + 200. > 300 
, : 0,25 7|” 0,15 
Re Wode 
v 
10 
100 
1000 
3000 
> 3500 
Fo - diện tích miệng vào, mổ; 
œo - vận tốc vào, m/S; 
| Fì - diện tích miệng ra, mề: 
l ! 
Re = ode 
m 
| Ap = £số) /2 
Đột thu t5. Wod¿ Fo/Fa 
L-®Ts [as[asTes [ae | 
10 5,0 5,0 5,0 | 5,0 
100 1,30 1,20 | 1,10 |1,00 
1000 0,64 0,50 [0,44 |0,35 
10000 0,5 0,40 |0,35 0.30 





> 10000 0,450,440 10,35 |0,30 


Fo - diện tích miệng ra, mể: 
| so - vận tốc ra, m/s; 
¡ F1 - diện tích miệng vào, mỸ 


TT na. can can cao TT nan nan nan 
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BẢNG 14 
Giá trị đường kính tương đương d, và hệ số A khi chảy màng 





Dạng tiết điện 





Tròn dường kính d 


Vuông có cạnh a 
Tam giác đều cạnh a 
Vòng khuyên rộng a 
Hình chữ nhật cạnh a x b: 
a/bỏ~0 
a/b= 0,1 
a/b ~ 0,25 
a/b~0,5 


Elip (a-bán trục nhỏ, b-bán trục lón) 





a/b~=0,1 
a/b= 0,3 1,4a 73 


a/b=0,5 1,3a 68 


mmmmi=ss=s=assanismaamammsnainnsimrmmmmmmmsmnnnsrsaaraannnnnmmnmmmmmnmmmmm= TH n nn n nnm —————. 





_= 


BANG l5 
Hệ số lưu lượng của màng chắn 


„d, |m=0,05 | m=0,1 


















Re . 

5000 0,6032 0.6110 0,6341 

10000 0,6026 0,6092 0,6261 0,6890 0.7975 

20000 05996 | 0/6050 | 0/6212 | 0.6454 | 06765 | 0.7186 | 0/7753 | 0,8540 
30000 0,5990 0,6038 0,6187 0,6719 0.7124 0,7650 0,8404 
50000 ˆ 0.5984 0,6032 0,6168 0,6666 | 0.7047 0,7553 0,8276 
100000 0,5980 0,6026 0,6162 0.6626 | 0.6992 0,7472 0,8155 
40000 | 0/5978 | 0/6020 | 0,61 g | 0.6600 | 0.6950 j- D906 - | 0.6019 j 

d- đường kính trong ống dẫn (m); 

œ - vận tốc trung bình trong ống (m/8); 

dẹ - đường kính lỗ (m); 

m = (d, ;đ “Ð 
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BẢNG l6 
Giá trị hệ số hiệu chỉnh k 







Đường kính ống 
| (m) 





BẢNG 17 
Đặc tính vật liệu đệm cửa vật liện dạng khoanh và cục 





Thể tích 
































Dạng vật dé " Kích thước vật Số vật đệm Bề mặt tự | Khối lượng 1 
dậm (mm) trong 1 mŠ tự do do riêng | mở vật liệu 
dệm ï (kg/m) 





Vòng sứ 8x8x8x1,5 1465000 









Vòng gốm 15x15 x2 250000 


































Vòng gốm 25x25x3 53200 
Vòng gốm 35x35 x4 20200 
Vòng gốm 50 x 50 x5 6000 
Vòng thép 35 x 35 x 2,5 19000 
Vòng thép 50 x 50 x 1 6000 
Đá tròn 42 14400 
An3ezit cục 432 12600 
Cốc cục 426 14000 
Cốc cục 40,8 15250 
Cốc cục 28,6 27700 
Cốc cục 24,4 64800 





Cục xúc tác tổng hợp NHa 5200000 
1085000 


1000000 


Viên xúc tác chuyển hóa CO 


Viên xúc tác acid sunfuric 
(Vanadi) 
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BẢNG 18 
Đặc tính đệm bằng thanh (thanh gỗ) 





Khoảng cách giữa 
các thanh 
(mm) 


Tiết diện thanh _ | Kích thước tiết diện Khoảng cách Bề mặt riêng 
giữa các dãy 
(mm) 

















(mm) 


12,5 x 100 








20 








Chữ nhật 25,0 









12,5 x 100 






12,5 









12,5 x 100 10,0 








Tam giác 30 x 30 x 30 





30 


: BẢNG 19 
Áp suất khí quyển tại các độ cao 
soơ mặt biển (1 mm HO = 9,81 Pa) 


Độ cao so mặt biển (m) + 100 | 200 | 300 | 400 
Áp suất khí quyểnA_ | 11,3 | 10,3 
(m cột nước) 





BẢNG 20 
Độ cao hút cho phép (m) khi bơm nước bằng bơm pistông 


Tốc độ quay 
bơm v/phút 
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BẢNG 21 
Giá trị hằng số C và m cửa các loại cánh khuấy 








r =..—.. ẽ.ẽ. J=...... 






Dạng cánh khuấy ©hl chủ 





Cánh dôi Re < 20 


Re := 100 + 5. 10! 


Cánh dôi với dộ nghiêng 45° 
Loại 4 cánh 

Loại 4 cánh nghiêng lên 4S° 
Loại 4 cánh nghiêng lên 60° 
Mỏ neo 2 cánh 

Mỏ neo 4 cánh Dạng cánh tròn 


Cánh bướm 2 cánh nghiêng 
22°5 




















Cánh bướm 3 cánh Re < 30 
Re < 3. 10 
Re >4. 10 


| Tuabin 3 cánh với lỗ vào 37 
J| mm 
| 
| 











Tuabin 6 cánh có bộ phận 
| hướng dòng 


in ch=c hờ m=m=——=———=—-——=+ S= — ——- 

















BÁẢNG 22 
Sức căng bề mặt các chất lỏng 


























| Chất lỏng Nhiệt độ, °C Sức căng bề mặt, ø. 10” N/m -| 
INioliỏng | — -1988 85. 
| Oxy lỏng - 183 13.2 
| Dầu Ôiiu : | + 20 32,0 
ị Parafin loảng + 25 26,4 | 
CC sa ẽ 7a cốc cố5 CC. 7a. 7= ốc 
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BANG 23 
Sức căng bề mặt dung dịch trong nước 


Chất hòa tan Nhiệt độ °C 


Giá trị ø. 10 N/m ở các nồng độ (% khối lượng) 





BẢNG 24 











Súc căng bề mặt ø. 1 oŸ (N/m) 





Hexan 





| SƠ (lòng) 
Etedietyl 


Axid nitrioc 50% ì 
NHạ lỏng 

Dung dịch NHa 

Anilin 

Axeton 1 
Benzen * ˆ 
Rượu etylic 

Nước 





I 
| Glyxerin 50% 
| 








| Dicloetan 
——————=——=_ 























Sức căng bề mặt ơ. 10” (N/m) 


——————————————n 






























































L 
— | -20C tị 0°C 80°C 

l Rượu iso propyliC 24,7 23,2 
Dòng dịch CaCb 89,4 86,6 73,6 
l Rượu mêtylic 100% 26,6 24,5 17,6 
| Acid muravic 39,8 31,2 
| Dung dịch xút 50% : : 
| Dung dịch xút 40% “ 
| Dung dịch xút 30% ˆ ˆ 
Dung dịch xút 20% - 85,8 85 84,7 
Í Dung dịch xút 10% - 77,3 76,1 75 
Dung dịch NaCl 20% 82,6 79,8 76,6 73,2 
Nitrober:zen - 46,4 43.9 41,4 39 
| Oktan 25,8 23.8 21,8 19,8 17,9 
l Axit sunfuric 98% 55.9 55,1 54,3 53,7 
| Axit sunfuric 92% 63 61,9 60,9 60,9 60,3 
Í Axit sunfuric 75% 74,1 73,6 73,1 72,6 72.1 
Axit sunfuric 60% 77.3 76,7 76,1 75,4 745 
| cs; 38,3 35,3 32,3 29,4 26,5 
Í Axit clohydric 30% - 72,6 69,8 66,6 63,2 
Toluen 33 30,7 285 26,2 23,8 
| Acid axetic 100% - 29,7 27,8 25,8 23,8 
Acid axetic 50% 43 40 37 33 
| Phenol (lỏng) - 43,1 40,9 38,8 36,6 
| Clobenzen 38,4 36 33,6 31,1 28,8 
| Cloroform 32,8 30 27,2 24,4 21/7 

CCu 31 29,5 26,9 24.5 22 
Etylaxetat 29,5 26,9 24,3 21,7 19,2 
Í Còn etylic 100% 25,7 24 22,3 20,6 19 
¡ Cồn etylic 80% h 26 25 23 21 
Cồn etylic 60% : 28 27 25 23 
Í Cồn etylic 40% - 32 30 28 26 
LCðneyic20% _ 6 | 9 |] 
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Nhiệt dung riêng vật liệu rắn từ 0-10ŒC. kJ/kg.K' 


Nhôm 
Amiăng 
Bêtông 
Đồng 
Viniplast 
Đất sét 


| 
| 


Gỗ thông 
Sắt 

Vôi 

Cao lanh 
Phấn 
Naphtalin 


Parafin 





Cánh khô 
Nút chai (lie) 


Cao su 









0,92 


0,84 
1,13 
0,385 
1,76 
0,92 
278 
0,50 
0.92 
0,92 
0,88 
1,30 
2,72 
0,80 
1,68 
1,68 
0,13 
0,50 


BÁNG 25 


Thạch cao 


Gạch đỏ 


Gạch chịu lửa 


Cốc 
Đồng thau 
Nước đá 
Đồ dúc 
Manhê 
Đồng đỏ 
Thủy tỉnh 
Tectolit 
Xeniulo 
Kẽm 
Gang 
Lêng thú 
xỉ 


BẢNG 26 


Than đá 





1,30 


0,80 
0,92 
0,88-1,01 
0,84 
0,394 
2,14 
0,84 
0,92 
0,385 
0,42-0,84 
1,47 
1,55 


0,38 
0,50 


Nhiệt dung riêng trung bình một số chất lỏng, kJ/kg.K 





==——=—-.< s0 








Na lỏng ~ 










Axit nitric 
NHa 
Benzen 
Hexan 


¡ Dầu lửa 


2,01 
24 đó 
419 
1,84 














O2 lỏng 
Dầu máy 
Nitrobenzen 
Sœ 

Dầu thông 


Pher:ol 
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BẢNG 27 
Nhiệt dung riêng của khí ở pạu; = 1 atm, kJ/kmol.E 
(1 atm = 760 mmHg = 1011325 Pa) 












Nhiệt độ, °C 





Na, Ua, CO, Không khí 





NHa 





H2 





Hơi nước 
Ca, Sa 
Metan 


HaS 















Cla 





(*) Có thể dùng gần đúng cho trường hợp áp suất vài atm. 


À, BẢNG 28 


Hệ số dẫn nhiệt cửa một số vật liệu từ 0—100 


Vật liệu Khối lượng riêng Hệ số dẫn nhiệt 
(kg/m3) ¿ W/m.K 


0,151 














Amiăng 600 















Bêtông 2300 1,28 


Viniplast 1380 0,163 
Sơi lông 300 0,047 
Gỗ thông ngang thớ 600 0,140-0,174 
Gỗ thông dọc thớ 600 0,384 
Lớp gạch thường 1700 0,698-0,814. 
Lớp gạch chịu lửa 1840 


Lớp gạch cách nhiệt 600 0,116-0,.209 





Sơn đầu - 
Nước dá 


Dá 
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Vật liệu 


Manhê 85% (bột) 
Căn nước 

Mùn cưa gỗ 
Nhựa bọt 

Cát khô 

Mảnh vụn li-e 
Lớp rỉ sét 
Sôvelit 

Thủy tỉnh 
ỐNG UY ỤNR 
Testolit 

Tấm than bùn ép 
Fao lít 

Bông xỉ 

Men 

Các kim loại 
Nhôm 

Đồng thanh 
Đồng thau 
Đồng đỏ 

Chì 

Thép 


-Thép không rỉ 


Khối lượng riêng 


417 


Hệ số dắn nhiệt 
4 W/m.K 


0,070 
1,163-3,49 
0,070-0,093 
0,047 
0,349-0,314 
0,047 
1,16 
0.098 
0,698-0,814 _ 
0,035-0,070 
0,244 
0,064 
0,419 
0,076 


'0,872-1,163 


2035 
64,0 
93,0 
384 
34,9 

46,5 
—17,5.- 
46,5-93,0 


BẢNG 29 
Hệ số dẫn nhiệt của chất lỏng và dung dịch 








Hệ số dẫn nhiệt W/m.K 






















Nhiệt độ, °C 





Nồng độ (% khối lượng) 








21 32 
40 32 
21 32 
42 32 
10 32 
15 32 
30 32 
22 32 
“11 
29 
18 
_20 
40 


10 


NHạ lỏng 


Điclo etan 


Axit axetiC 


Clobenzen 


Cloform 
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BẢNG 30 


Hệ số dẫn nhiệt các khí ở p„„ = 1 atm, (W/m.K) 





`... 





0,0233 
0,0209 
0,1628 





Hơi nước 0,0163 






Không khí 
O2 


0,0244 






0,0244 
0,0302 





Mêtan 


0,0221 























0,0314 
0,0314 
0,2210 





0,0244 0,0326 
0,326 0 0395 
0,0326 0,4007 
0,0465 


0,0253 0.0314 























BÁNG 31 

















~ 


.Hệ số dẫn nhiệt trung bình của lớp bẩn trên đường ống 























Me euwœeœ 
ị Chất tải nhiệt 





Nước bẩn 

Nuóc chất luợng trung bình 
Nước chất lượng cao 

Nước sạch. ¬ 


Nước cất 


Sản phẩm dầu mỏ sạch, đầu mỏ, hơi tác nhân lạnh 


Dâu thô 


Chất lỏng hứu cơ, nước muối, tác nhân lạnh lỏng 


Hơi nước (cỏ dầu) 
Hơi hữu cơ 


Không khí 





em si nrm====e=————-—- 











1400-1860(*) 
1860-2900) 
2900-580*) 
2900-5800”) 
11600 
2900 
1160 
5800 





S800 
11600 l 


2800 l 




















(*) Đối với nước thì giá trị nhỏ ứng với nhiệt độ cao hơn 
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BẢNG 32 
Hệ số dãn nở thể tích cửa chất lỏng ở -2ŒC (K”`) 







Chất lỏng Chất lỏng 













Xăng Pentan 


Glyxerin Dung dịch CaCb 6% 





Dầu lửa Dung dịch CaŒb, 41% 








m-xilon Dung dịch NaCI 26% 


Dầu ô liu Dầu thông 











Dầu parafinic 





Cồn amylic 


Giá trị @ đối với các dung dịch thì xem “Đanilova G.N. Tuyển tập tính toán và bài tập 
truyền nhiệt ”M-L.1961" 
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BẢNG 33 
ố dẫn nở thể tích Ø của chất lỏng và dung dịch theo nhiệt độ (8. 10) 


œC | zơc toơc | tao | 


Hệ s 



















ị Axít nitric 0,88 1,09 - | 

Í NHg lỏng 2,42 6,2 145 | 

| Anilin 0,84 0,95 101 | 

ị Axeton 1,43 2 212 | 

| Benzen 1,22 1,43 1,57 

| Rượu butylic 0,88 1,03 1,09 

| Nước 0,21 0,75 0,86 | 

: Hexan 1,37 1,85 1,97 | 

| SO lỏng 1,92 3,9 44 | 

| Dicloetan 1,16 137 | 1,44 
| Ete dietyl 1,63 2,6 31 | 
| Rượu isopiopylic 1,05 1,2 1,27 

| Dung dịch CaCb 25% 0.39 0/51 | 0,55 

¡ Rượu metylic 1,19 1,61 1,81 | 
ị Axit muravic 0,99 1,13 1,16 | 

Dung dịch xút 50% 0,48 0,46 0,48 | 
| Dung dịch xúi 40% 0,47 0,51 0,52 

| Dung dịch xút 30% 0,46 0,55 0,58 

| Dung dịch xút 20% 0,45 059 | 0,63 

| Dung dịch xút 10% 0,4 0,63 0,69 

ị Dung dịch NaCt! 203 0,41 0,58 0,62 

| Nitrobenzen 0,82 089 | 0,91 
Oktan 1,14 1,34 1,42 
Axit sulfuric 98% 0,53 0,5 1,42 
Axit sulfuric 92% 0,58 0,55 0,55 
Axit sulfuric 75% 0,58 0,55 | "0,54 
Axit sulfuric 60% 0,56 0,53 0,53 
CaSz› 1,19 1,84 2,05 
Axít HCI 0,52 0,56 0,6 
Toluen 1,07 1,33 1,44 
A.axetic 1,07 1,23 1,3 
Phenol lỏng 0,79 0,95 0,93 
Clobenzen 0,97 1,11 1,16 
Cloroform 1,271 1,65 1,8 
CCh 1,22 1,5 1,62 
Etylaxetat 1,35 1,76 1,94 

L€eneyic | _108 _144 | tê | 


























BẢNG 34 
Bề mặt truyền nhiệt (theo dạ¿¿¿) cửa thiết bị bốc hơi LH và IK và thiết bị 
ngưng tụ KH và KK bằng ống 25 x 2 mm 





Đường Số ống | Chiều dài ống Kiểu thiết bị | 


lá VÀ ca man SEO Xã ————————--———--- 
BÀI họệu Tông Trong một | `2 | 3 ] 4 ] 6 
Ì Ị 








chặng King \ 
__....._ | __ Diện tích Bề mặt truyền nhiệt (mỖ theo dạ | Ổ 


Loại 1 chăng (1-1) 


261 | aøi. “1 40 


| 61 81 : Thiếtbi | 
473 473 74 112— 150 : bốchơi | 














783 783 121 182 244 - “IH và IK 
1125 - 260 348 - 
1549 _ 358 — 480 |. - 

Loại 2 chăng (1-2) 
244 ˆ 57 |] 76 114 | 
450 : 106 | - 142 212 ị 
754 : 175 234 353 
1090 - : 338 509 


210 52,5 : 49 | 65 98 Thiết bi 
408 102 : -96 128 193 ngưng tụ | 


702 175,5 : 163 218 329 KH và KK | 
1028 |. 257 : 318 479 ị 
1400 1434 358,5 : - 672 


Loại 6 chặng (1-6) 














600 198 33 62 93 | 
800 392 65,3 : 123 185 
1000 678 113 : 213 319 
1200 1000 166 | : 314 471 | 


ệnsE 659 


TT na... smnnaaaaaaan =—- 





—ò—==—==—— 
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BẢNG 35 


Số chặng (Pass) phía ống K, tổng số ống n, diện tích tự do của mỗi chặng phía ống 
(Sm) và chỗ tấm ngăn bị cắt (S,.) chiều cao phần bị cắt tấm ngăn (hị), chênh lệch nhiệt độ 


tối đa giửa nhiệt độ vỏ (ty) và ống (tr) khí Py < 10kg/cmỀ, tụ < 250°C. Đối với ống 
25 x 2mm, bước ống 32 mm bằng thép CT10 và 20 (Loại M]). 





—----s-snsnẳrnm-zssnn=m....e....... —- 





















































Đường kính Số chặng | Tổng số ống Diện tích tự Diện tích tự Chiều cao Chênh lệch 
trong của vỏ (pass) n do của 1 pass| do chỗ cắt phần cắt h¿, nhiệt độ vỏ 
(mm) phía ống phía ống tấm ngăn mm (tx) và ống (tạ) | 
K Sy. 10”. m? Sc. 10Ê. m2 Œ — ty) 
“ẽ .. — _—HẾ | mô | mm | 
150 † 13 0,1 0,5 25 
259 † 37 1,4 1,3 40 Với XH 20 
| 352 1 61 2,1 1,4 . 55 Với TH 30 
| 2 52 0,9 
400 | 1 111 3.8 2,2 68 30 
| 2 100 1,7 
| 1 216 (279) 9.0 
600 2 244(262) 4,2 4,9 111 
| 4 210(228) 1,8 
ị § 198(236) 1,14 “ 166 40 
1 473(507) 16,7 
800 2 450(484) 798 77 166 
4 40.342) 3,1 
6 392(426) 2,2 191 
1 783(813) 27,0 
1000 2 754(784) 13,1 121 194 S0 ị 
4 | 702/732 6,0 Đối với TH 60 | 
ị 6 678(708) 3,8 250 
l 1 1125(1175) 39,0 
| 18,9 


2 | 1090(1140) 


“—— Nissan... ===—————=———=-==—=B-=n 





























Ghi chú 1. Trong ngoặc là tổng số ống đối với trường hợp không có bộ phận giảm xung 
và các ống dược thêm từ 2 phía (xem TOCT IðI 18-69) 
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- E6 | 6/'LP VEEL _*QS2PHN) 

: | : ` : €6'9y | 86'9E | /£'9Z | 6822 019!  107HN 
ï | big'g6 | ¡9⁄6 | 00196 | 0Z£6 | 6028 | 2L | 912 yZ'€9 | Z6'LS | E9 2p | lểbE 606 | 'ÊONTHN 
: | "8 s8 đc ¬.. Lộ | |9 0002 | “105 
} 7 mm... | ñ : £ | : | “x... | - | ˆ 969Z | 'OSn2 
hiện sa - : | : : | : : - ị x - | 9WEE đt6 | ÊO2⁄#N 
>} é« - : | "im | 8 địa | , j Si Pu 5 926i ¡ -'OS°EN 
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xu 3 ï mẽ." ¬ | 292 | /99Z Z9! S10) 
U'Z/ | te/'g9 | I6'y9 | Ly'09 | 68 | S0'8% | €z'0 | !S'9E /6'LE | S9'SZ | 88'02 lớ 1021 | 8% Ì “HO 
c8'9/ | 689 | 9826 Si 08'€ : €6'0> | 896 | EE6 | vẽ L0 99'4 | ¬ &o&c 








02 | -a 0# | „ 008 [081 „091 
- 2 ; Ôp lộIUN 


uoÁnb ju 1gns dự ø (o]p #ưnp 0s 1Ô #02 10S Ốp 16911N 


9£ ĐNVd 








NazaSOx . 10HzO 
NaNO 

KaCOa. 1,5HaO 
KCI 

KNOa 

KOH.. 2HzaO 


(NHa4)2SO4a 
CaCL+. 6HzO 


MgCb.. 6H2O 





Ghi chú: Đấu (+) biểu thị hòa tan thu nhiệt; dấu (-) hòa tan tỏa nhiệt. 


BẢNG 37 


Nhiệt hòa tan riêng q của 1 số muối trong nước 


(1 kmol muối trong n kmol nước) 


......111 


in sm.. 


Khối lượng mol (kg/kmol) 





3/kmol) _—_q (kJ/mol) 

58,5 +4944 
142 -1927 
322 +78600 
85 +21080 
165 +1590 
74,6 + 17560 
101 +35700 
92 +126 
132 +9930 
219 + 18060 


203 -123680 
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"¬=..-.-=nnnnm..s....n 


170 + 30 
400 
400 
400 








| — BẰNG 38 _ 
Ấp suất hơi nước bão hòa ở — 20 + 100% 
(1 mmHg = 133,3 Pa) 




















t,°C p 
VmmHg | | mmng_ 
55 
56 
57 
58 
59 
60 
61 
62 
63 
64 
6S 
9 2.125 16 13,63 41 58,34 66 
8 2.231 †7 14,53 42 61,50 67 
Ỷ 2.532 18 15,48 43 64,80 † 68 
6 2,761 19 16,48 44 68,26 | 69 
5 3.008 20 17,54 45 71,88 | 70 
4 3.276 21 | 18,65 46 75,65 71 
3 3,566 22 19,83 j 47 79,60 2 
2 3,879 23 21,07 48 83,71 73 
-1 4,216 24 22,38 49 88,02 74 
0 4.579 25 2376 50 932,51 yé< 
+ 4.93 26 | 25,21 51 97,50 76 
2 5,29 27 26,74 52 102 1 tẩy ( 
3 5,69 28 28,35 53 107,2 78 
4 6,10 29 30,34 54 112,5 r9 
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BẢNG 43 
Hệ số khuếch tán một số khí trong nước (2ŒC) - 


CO;, NO; 
O; 
Cụ, HạS 
HCI ở 12C 





Ở nhiệt độ khác: D, = Dyo[1 + 0,02(t — 20)] 
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——— 











-—=====—= 


Chất lỏng 


Axeton || CHaCOCHs 
Xăng " 

Benzen CaHs 
Đicloetan CH¿CI - CHzCl 
lsopropyl acetat CHaCOOC¿aH1; 
Hỗn hợp Xilol CaHs(CHa)2 
Metylaxetat CHaCOOCl 
Propylaxetat CHaCOOCaH; 
CSa CSa 

Nhựa thông CtoH1s 

Rượu butylic CaHsOH 

Rượu isoarnilic CsH11OH 
Rượu isobutylic CaHsOH 
Rượu isoprropylic | CaH;OH 

Rượu metylic CHaOH 

Rượu propylic CaH;OH 
Rượu etylic CzHzOH 
Toluen CasHaCHa 
Tetraclorua cacbon | CCh 
Cloroforme CHCb 
Etylaxetat CHaCOOO¿Hs 
Dietyl ete CaHsOCaHs 


7= ——rerrinez..====e——== 


“7 
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BẢNG 44 


Tính chất vật lý của một số chất hữu cơ ở 1 atm 



















=—===———== 





690-760 
900 
1250 
870 
860 
930 
890 




















1290 
850-880 
810 
810 
800 
785 
800 
800 
790 
870 





1630 
1530 
900 
710 








— .a“ 
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Áp suất hơi |_ Nhiệt độ 


Nhiệt độ 
sôi (/C)_ | bão hòa ở | nóng chảy, 
°G 


56 
70-120 - 
80,2 +5,5 
83,7 F 
142,5 ` 
136-145 -13 + -48 
57,5 h 
101,6 - - 
46,3 -112 
155-190 # 
117,7 -90 
182 -117 
108 -108 
82,4 -89 
64,7 -98 
97,2 -126 
78,3 -114,5 
110,8 -95 
76,7 -228 
61,2 ˆ 
77,15 -83,6 


34,5 


==— 












































| 





LẺÝƑT 
BANG 45 
Nhiệt hóa hơi riêng một số chất (k.J/kg) 

































Nhiệt độ ('C) 
















| Chất lỏng 




















LÊN SE GA. 0h 

| Amôniac 1265,4 1190,0 
| Anilin - : 

Axeton 565,7 553,1 
¡ Benzen 448.3 435.8 
Rượu butylic 703,9 687,2 
Nước 249,1 24469 | 23590 
| COỒa 235,1 155,4 

Đietyl ete 387,6 366,6 328,4 228,4 
| Rượu isopropylic 7752 750,0 699,7 5573 
| Rượu mêtylic 1198,5 1178,2 11104 892.6 
| Nitrobenzen 331,9 (ở 211) | 
| Rượu propylic 812,9 791,9 595.0 | 
| CSa 374,6 367,0 2824 
| Toluen 414,8 407,7 344.0 
| Axit axetic - ' 406,4 (ở 395.5 

118) 

R-12 155,0 
| Cla 266,5 
| Clobenzen 375,8 
Ị Cloroform 271.5 

CC 218,3 

Etyl axetat 427,4 
| Rượu etylic 921,8 
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BẢNG 46 
Nhiệt độ sôi (°C) cửa một số chất lỏng hứu cơ ởp< 1latm 


Nitrc Đenzel 


Glyxerin m-kxilol Toluen 








láp suất tuyệt 

| dối 
167,2 28,3 84,9 6,4 
182,2 41,1 99,35 18,4 
198,0 55.3 115,4 31,8 
208,0 64,4 125,8 40,3 
220,1 76,8 139,9 51,9 
240,0 95,5 161 ,2 69,5 
263,0 116,7. 185,8 89,5 
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BẢNG 47 
Thành phần cân bằng Lỏng-Hơi của một số hệ 2 cấu tử ,ở I atm 














Cloroform - benzen 
















Nước - tượu metyljc _  _ _ 
% (mol) rượu metylic 






-_ Trong lỏng Trong hơi _ Trong lỏng 
: 0 
10 
20 
30 
40 
50 
60 
70 
80 
90 








Nước - axit acetic 


Nitơ - oxy 


% (mol) nitơ 











100 
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BẢNG 48 
Tính chất vật lý của bơi NHạ bão hòa (1 kg/cm2 = 9,81. 10! Pa) 


Ẩn nhiệt hóa 
hơi 


Lig | th 






Thể tích riêng Khối lượng riêng 



















Lỏng 








mẺ/kg 
2.6170 


dmŠ / kg 





1.4245 


1,4367 2,0015 








1,5503 
1,2151 


-40 0,;jiÐ :,4493 
















-35 0,9503 | 1,4623 
0,9630 











-30 1,219 1,4757 















-25 1,546 1,4895 0,7712 
-20 1,940 1,5037 0,6236 
0,5087 


-15 2,410 | 1,5185 















-10 296 , - 1,5338 0,4184 
sh 3,619 | 1,5496 0,3469 
0 4379 |  1,5660 0,2897 
| +5 5,259 1,5831 0,2435 ˆ 
| +io 6,271 | 1,6008 0,2058 
_+15 7,431 1,6193 0.1740 
+20 8,741 1,6386 0,1494 










10,225 1,6588 0,1283 


1,6800 0,1107 





0,0959 








1,7023 





12,005 
12,774 
15,756 
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BẢNG 49 
Tính chất vật lý cửa hơi fréon 12 (R-12) (1 kg/cm? = 981. 101 Pa) 





Khối lượng riêng 
_ —m | mm... 
kg/ dmŠ 






Nhiệt độ Ẩn nhiệt hóa hơi r 








éc) 





kg/ cm° (kJ/kg) 
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BẢNG 50 


Tính chất vật lý của dung dịch NaCl trong nước ở nhiệt độ thấp 


——=——- 





nH==7—=n=====— 



























































Khối Độ nhớt động lực ø. 10', Pa.S 
lượng dộ —=... TY xố 
riêng ở dóng 0°C --10°C —15"°C 
15°C_ | băng °C 
am | ị : 
ˆ 1000 0,0 17,66 : : 
1,5 1010 | -09 | 17,85 k : 
2,9 1020 | -1,8 | 18,05 : : : 
4.3 1030 | -26 | 18,25 : : : 
| 5,6 1040 | -3,5 | 18,444 bo GÌ ậ 
| 79 1050 | -44 | 18.74 : + 
8,3 10600 | -54 | 19.13 |- 23,05 : : 
9,6 1070 | -64 | 1962 | 23,74 : : 
110 | 1080 | -75 | 2021 | 2443 : 
' 423 | 1090 | -8/6 | 20/80 | 25,21 : : 
136 | 1100 | -98 | 21/48 | 26.09 : 
149 | 1110 | 110 | 2237 | 2717 | 33.45 
 Ì t6ø2 | 1120 | -122 | 23/25 | 2835 | 34,92 : 
| 175 | 1130 | -136 | 24/33 | 2972 | 36/79 
188 | 1140 | -15,1 | 25,60 | 31/20 | 38.75 | 4777 
200 | 1150 | -166 | 26/88 | 3277 | 40/81 | 50,13 
_ 212 | 1160 | -18/2 | 28/25 | 3443 | 43/07 | 52/78 
| 224 | 1170 | -200 | 29/63 | 36.40 | 45.62 | 55,82 
23,1 1175 | -212 | 3041 | 37.47 | 47.09 | 57.49 
| 237 | 120 | -172 | 3139 | 3855 | 4866 | 59.35 
| 24/9 | 1190 -95 | 3296 | 40,71 : 
26.1 1200 | -17 | 34,73 : : 
293 | 12 | 00 | 0 | - | - | „„ 


















_.a-=ẳinnin nan 


Hệ số dẫn nhiệt 2 W/m.K 


-20°€ 


~20°C 





0°C 


—————-‡-—-————-4- —————-- 


0,5815 ˆ 
h 0,5780 ˆ ˆ 
0,5757 - ˆ 
h 0.5734 ˆ ˆ 


5 0,5687 ˆ h 


0,5710 * B - 











0.5559 - ˆ 
s 0,5596 ¡ 0.5187 


h 0.5513 ;¡ 05164 














' 0,5489 
- 0,5466 


0,5140 





05117 





* 0,5443 | 0.5094 


' 0,5420 [ 0.5071 - 








6867 | 0.5408 | 0.5059 


70,44 


0,5396 | 0.5047 


0,5385 | 0.5036. - 


0,5361 


T HE Ị 

l 

: - | 

h 
————-1—m—Tm=ttrrree 




















0,5338 





0,5338 
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BẢNG 5I 
Tính chất vật lý của dung dịch CaCl; ở nhiệt độ thấp. 


T—s=sassiasinninnnniiaessma..e....s... Time... ..”.. 


Độ nhớt động lưc ¿:. 10, Pa s Hệ số dẫn nhiệt ¿ W/m.K 



















Khối | Nhiệt 














lượng độ 
riêng ở | dóng 
băng °C 
“nh —Trrererrs=r————----ry——x—————- 
œ€ 10C ~20C€ -30€ | 0Q “10C _-20°C —30°C 
0,0 17,76 ˆ - ` ị 0.5815 - - 
› | 
1050 -3,0 19,82 - ' ' 0 5675 ~ - 
1100 -7,1 22,96 b - 0.5524 ˆ - 















0.4978 0,477 0,457 
0 4931 0,473 0,455 


1150 | -127 | 27.66 | 43,65 : | 0.5350 | 0,504 : 
-14/2 | 28/74 | 45,13 : : 0.5303 | 0.500 : 
-157 | 29.92 | 46.70 : : | 0.5257 | 0.497 : 
174 | 3120 | 4846 | -- | : | 0.5210 | 0,493 : 
192 | 3277 | 5072| . | ! 05164 | 0.490 - | 
ði/ | S448 | S827 | gia | : 017 | 0.486 | 0.465 Ì 
233 | 3820 | 5611 | 90,15 - | 080: | 0.384 | 0,463 
+257 | 38.18 ¡ 59/25 | 9476 : 











0.5024 0,480 0,459 | 
Ï 


Ỉ 

| 

Ị 

ị 

| 

| 

158,9 Í o.aaas 0,470 | 0,452 
-386 | 4807 | 75/24 | 1185 | 1717 | 04838 | 0464 | 0449 | 0.435 
-43,6 | 5121 | 80/25 | 1269 | 1884 | 04792 | 0.463 | 0,446 | 0.434 
50,1 vời 8633 | 1379 | 2129 | 04745 | 0459 | 0444 | 0.433 
-55,0 56.90 | 90,45 | 243,9 | 2256 | 0.4722 | 0.457 | 0/4443 | 0.431 
+ =— 


























506 | 58/86 | 93,29 | 1496 | 2384 | 04699 | 0456 | 0/442 | 0.430 
416 | 6337 | 1006 | 1619 | 2859 | 04652 0452 | 0,438 | 0,429 
ị 33.9 | 68/28 | 1087 | 176.3 | 307,1 | 04605 | 0449 | 0/436 | 0428 
¡33.0 1320 | -271 | 73/87 | 1173 | 1919 ˆ 04571 | 0444 | 0,434 
ị 33.9 1330 21,2 80,15 1272 | 210,0 - | 0.4524 | 0,441 Í 0431 
ị 347 | 1340 -15,6 Ỉ 86.52 1381 | - - 0.4478 | 0.438 | : 
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BẢNG 52 ả 
Nhiệt dung riêng dung dịch NaC|I và CaC]; trong nước (kJ/kg.K) 


| Khối lượng Khối lượng 
| riêng ở 15°C 5 l l riêng ở 15°C 
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BẢNG 53 


Ấn nhiệt hấp phụ cửa một số chất hữu cơ trên than hoạt tính 


| xăng 
Benzert*) 
| Cloruabuty! 
| Cloruabutyl 
| Cloruabutyl 
| Diclometan 
Clorua isopropyl 
| Metan 
| Clorua metyl 
: Clorua propy! 
| Sunfua cacborf*) 
| Rượu metylic 


| Rượu propylic 


| Rượu etyliđ*) 


| Têtra clorua cacbon 
| Cloroformá*) 

| Brômua ety£*) 

| Iodua ety£*) 

Ì Clorua etyK*) 

| Etyl formia£*) 

| Đietyl ête(*) 


Ghi chú: 





CaHs 


| CHa(CH2)aCI 


CHa(CHa)aCI 
CHaCHCIOHs 
(CHa)aCCI 
CHzCla 
CHaCHCICH 
CHa 
CHạCI 
CHa(CH2)zCI 
CSa 
CHaOH 
CaH;OH 
CaH:OH 
CCh 
_CHCb 
CzHsBr 
CzHaãl 
CaHsCI 
HCOOO¿Hs 


(CaHs)zO 


1. Số liệu nhiệt hấp phụ là khí 500 kg than hấp phụ 1 kmol khí ở 0”C (trừ số liệu của 


xăng) ` 


2. Số liệu có đấu Í* là tính theo công thức (8.8) 
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BẰNG 54 
Độ chiết tách của chất được trích bằng các lượng như nhau 
của dung môi sạch (mới) xử lý tuần tự 











——————-———— —-——=—=-- =.. =—=— ——=-=—————————===n==. 



































Tỉ lệ các — "¬ Sốlãnria  _ CỐ. 
ĐI LàU 1 _Ƒ 2 3 4 
| Dộ chiết | Tổng thể | Độ chiết Tổng thể. Dộ chiết Tổng tỉ thể | Độ chiết ng Tổng tỉ thể 
tách (% | tích dung | tách (% tích dung tách (% tích dung tách (% tích dung 
độn) ¡2B DI). SN TÊE.óicó CN: No... 75G. cà E9) m0 | xu. 
" 1ˆ 75,00 2 87,50 3 93,75 AM" 
2 66,67 2 88.89 4 96,30 6 98.76 8 
3 75,00 3 93,75 6 98,44 9 99,61 12 
4 80,00 4 96,00 8 99,20 12 99,84 16 
5 83,33 5 97,22 10 99,54 15 99.92 20 
6 85,71 6 97,96 12 99,71 18 99,96 24 
7 87,50 7 98,44 14 9981 Ì 21 | 99,98 28 
8 88,89 8 98,76 16 99,86 24 99,98 32 
9 90,00 9 99,00 18 99,90 22 99,99 | 36 
[1Ð | s659 | lo | se | 20 | s8 | cao | saøs | cáp | 














BẢNG 55 
Độ chiết tách (% KL,) chất được trích khi trích ngược dòng vật liệu rắn 


Tỉ số các dòng, a Sôố bậc trích - 
— — 

† 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

9 

10 
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-—= c_= 


Nhiệt độ 














œ 
S) 


@ 
lấp 








œ 
œ 


© 

















. Tính chất hơi nước bão hòa (theo nhiệt độ) — 





Áp suất 
tuyệt đối 


0,0062 Ị 


0,0089 
0,0125 
0.0174 
0,0238 
0,0323 
0,0433 





0.0573 
0.0752 
0.0977 
0,1258 
0,1605 
0,2031 | 
0,2550 | 
0,3177 ị 
0,393 ị 
0483 | 
0,590 | 

_0.715 

ị 


BẢNG 56 


_——-1kg/ecm2 = 9,81. 10t Pascal - 


























bi 
































¡ ÿ ñaI 
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1nẽ tích riêng | Khối lượng Enthalpy Enthalpby hơi, | Nhiệt hóa hơi 
riêng lỏng. ¡ là 
-".#g | KgJmỀỔ | kủng | kỦng | - kủNg 
206,5 0,00484 † 0 2493. 1 2493,1 
147,1 0,00680 20,95 2502,7 24817 | 
106,4 0,00940 41,90 2512,3 24704 | 
77,9 0,01283 62,85 2522,4 2459,5 
57,8 0.01729 83,80 2532,0 2448,2 
43,40 0.02304 104,75 2541,7 2436,9 
32,93 0,03036 125,70 2551,3 - 2425,6 
25.25 0,03960 146.65 2561,0 2414,3 
19,55 | 0.05114 167,60 2570,6 2403,0 
15,28 0.06543 188.55 2579,8 2391,3 
12,054 0,830 209.50 2589,5 2380,0 
9,589 0,1043 230,45 2598,7 2368,2 
7,687 0,1301 251,40 2608,3 2356,9 
6,209 0.1611 272,35 2617,5 2345.2 
5,052 0,1979 293,30 2626,3 2333,0 
4.139 0.2416 314,3 2636 2321 
3.414 0.2929 335,2 2644 2310 
2.832 0,3531 356,2 2653 2297. 
2,365 0,4229 377,1 2662 2285 
1,985 - 0.5039 398,1 2671 2273 ” 
1,675 0.5970 419,0 2679 2260 
1.421 0.7036 440,4 2687 2248 
1,212 0.8254 461,3 2696 2234 
1,038 0,9635 482,7 2704 2221 
0,893 1,1199 504,1 2711 2207 
0,7715 1/296 525,4 2718 2194 
0,6693 1,494 546,8 2726 2179 
0.5831 1.715 - 568,2 2733 2165 
Đ°S„.0096 | 1962 |  saos _. 








Nhiệt độ 
°C 
145 
150 
160 
170 
180 
190 
200 
210 
220 
230 
240 
250 
260 
270 
280 
290 
300 
310 
320 
330 
340 
350 
360 
370 
374 


Ấp suất 
tuyệt dối 
kg/cmZ 
4,258 
4,855 
6,303 
8,080 
10,23 
12,80 
15,85 
19,55 
23,66 
28,53 
34,13 
40,55 
47,85 
56,11 
65,42 
75,88 
87,6 
100,7 
115,2 
131,3 
149,0 
168,6 
190.3 
214,5 
225 









Thể tích riêng |_ Khối lượng Enthalpy | Enthalpy hơi, | Nhiệt hóa hơi | 














riêng lỏng, ï' Ỉ 
m”/kg kg/ m° kJ/kg kJ/kg kJ/kg 










0,4469 2,238 





0,3933 
0,3075 
0,2431 
0,1944 


2,543 






3,252 






4.113 






5,145 






0,1568 6,378 






0,1276 7,840 






0,1045 9,567 






0,0862 11,600 


13,98 






0,07155 
0,05967 
0,04998 






16,76 
20,01 
23,82 
28,27. 
33,47 
39,60 
46,93 










0,04199 
0,03538 
0,02988 
0,02525 
0,02131 
























0,01799 
0,01516 


55,59 





65,95 
78,53 
93,98 






0,01273 







0,01064 





0,00884 
0,00716 


113,2 
139,6 










0,00585 171,0- l 






0,00310 322,6 
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Áp suất 


tuyệt dối, 
kg/ cm? 


BẢNG 57 


Tính chất hơi nước bão hòa (theo áp. suất) 


T1 kg/emÊ = 9,81, 10t PaScal 


Nhiệt độ, 





Thể tích 
riêng, 
mŠ/ kg 


131,60 
89,64 
68,27 
55,28 
46,53 
„ 35,46 
28,73 
24,19 
18,45 
14,96 
12,60 
10,22 
7,977 
5,331 
4,072 
3,304 
2,785 
2,411 
2,128 
1,906 
1,727 
1,457 
1,261. 
1,113 
0,997 
0,903 








Khối tƯỜNG Enthalpy ng Entipy hơi, 
HHg,. 






kJ/kg 






0,00760 
0,001116 
0,01465 
0,01809 
0,02119 










0,02820 
0,03181 
0,04133 
0,05420 
0,06686 
0,07937 
0,09789 
0,1283 













0,1876 






0,2456 
0.3027 
0,3590 
0,4147 










0,4699 






0.5246 






0,5790 
0,6865 







0.7931 






0,898 
1,003 






1,107 
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Nhiệt hóa hơi 


( 
kJ/kg 


2478 
2465 
2455 
2447 
2410 
2429 
2420 


2413 


2400 
2390 
2382 
2372 
2358 
2336 
2320 
2307 
2296 
2286 
2278 
2270 
2264 
2249 
2237 
2227 
2217 
2208 
2171 

2141 


2117 


\ 














FT. vs ca cac. an n na nn an can an cssnnn nan an nn nan. nan 





TH mm. se... nnunn ~-~==—=—=—=—~ 





































































Ấp suất -| Nhiệt đó, Thể tích Khối lượng |Emthalpy lỏng | Enthalpy hơi, | Nhiệt hóa hơi 
tuyệt dõi, riêng, riêng, 
kg/ cmể °© mŸ / kg kg/ mỶ ¬ kdikg _ __Kd/kg “-= MÔNG... 
§b '1581 | 03222 3,104 667,9 2768 2095 
| 7,0 164,2 0,2785 3,591 694,3 2769 2075 
ị 8,0 169,6 0.2454 4,075 718,4 2776 2057 
9.0 | 173,5 0,2195 4,536 740,0 2780 2040 
10 179,0 0,1985 5,037 759,6 2784 202+ 
11 183,2 0,1813 5,516 778,1 2787 2009 
Ì 12 | 18741 0,1668 5,996 795.3 2790 1995 
13 190,7 0,1545 6,474 811,2 2793 1984 
14 | 194,1 0.1438 6,952 826,7 2795 — 1968 
| 15 | 197,4 0.1346 7.431 840,9 2796 1965 
16 200.4 0,1264 7,909 854,8 - 2798 1943 
| 17 203.4 0.1192 8,389 867.7 2799 1931 
18 | 2082 | 0.1128 8,868 880,3 2800 1920 
¡9 Í 208,8 | 0.1070 9,349 892,5 2801 1909 — | 
20 mm 44 ' 0.1017 9,83 904,2 2802 1898 | 
30 | 2328  ¡  0.06802 | 14.70 1002 2801 1800 ` 
l 40 249.2 ¡005069 | 19/73 ` 1079 2793 1715 
| 50 | 262,7 0,04007 | 24,96 1143 2780 1637 
| 60 274,3 003289 | - 3041 1199 2763 1565 | 
| 70 | 284,5 0.02769 | 36.12 1249 2746 1497 
80 | 293.8 002374 | - 4213 1294 2726 1432 
90 Í aot,9 0,02064 | 48.45 1337 2705 1369 
100 309,5 0,01815 55,11 1377 2684 1306 
120 323,4 0,01437 69,60 1455 2638 1183 
140 335,0 01164 Ì - 85,91 1531 2592 1061 
160 345,7 0,00965 | 104,6 1606 2540 934 
180 | 3854 0,00782 | 128,0 1684 2483 799 
200 | 364,2 0,00614 162,9 1783 2400 617 
|...25.,,| 3740, | 090616 | 32e | 2igo | sim - 
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BẢNG 


58 


Tương quan giữa các hệ đơn vị đo lường 








'— Hư trv = Tem 





"—rm= 















Khổi lượng s6esvl|<—_—- Rq c - 
Nhiệt độ K 
Góc phảng rad 
Trọng lực (súc kéo) N 





Độ nhớt 









ĐI 1`" —_—_ mm... UP. 
Tương quan giứa hệ SI và 1 số hệ khác 








1 (micron) = 10 8m 

1 1A° (angstron) = 107! m 
1ft = 0,3048 m 

1in = 25,4. 10” m 


1 Ib (poung) = 0,454 kg : 
tK = t?€ + 273,15 





PF = 3c +32 
5 


PC = Š(P'F ~ 32) 
9 


t?C = 459,7 + t?F 





1 vòng = 2 z rad = 6,28 :rad 


1 kg (lực) = 9,81N 
1 din = 10 ÊN 
1 ib (lực) = 4,45 








1 poa = 1 din.s/cm = 0,1 Pa.s 

























tuyệt dối 


Độ nhớt đông 


Áp suất 
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1 Ib (lực)/FÈ = 47,88 Pa 





1 poa = 1 din.s/cm2 = 0,1 Pa.s 
1 Cp = 1 kg _ s 
9880 m2 


1 Ib (lực).s/tÊ = 47,88 Pa.s 


- 10”3Pa.s = 1 mPa.s 





1 St (Stốc) = 1 cm°/s= 172?m2/s 
1 f/s = 0,093 m2/s 

1fÊ/h = 25,81m2/s 

1= 10° Pa 

1 mbar = 100 Pa 

1 din/cmẺ = 1z: bar = 0,1 Pa 
1 kg (lực)/cmỂ = 1 at = 9,81. 10' Pa = 7^5 
mmHạg = 14,22 psia 

1 kg (ực)/mỂ = 9,81 Pa = 1 mmHgH;O 

1 mmHg = 133,3 Pa 

1 mmHaO = 9,81 Pa 

1 Ib (lực)/inŠ = 6894,76 Pa = 0.0684 atm 

(1 psia) = 2,036 in Hg = 51,3 mmñHHg 

1 atm = 14,7 psia = 29,92 inHg = 760 mmHg; 














———— 





9 Hệ số khuếch tán 





10 Công suất 
















mỄ - 1 f = 0,029m2/s | 


1 kg (lực) m/s = 9,51 W 
1 erg/s = 107” W 

1 Kcal/h = 1,163 W 

1 Ib (lực).ft/s = 1,356 W 
1 BTU/s = 1,055 kW 


1 RT(US) = 2880008TU/(24h) = 12000 Ù (tấn 
h 


lạnh Mỹ) = 200 BTU/phút = 0,840 = 


0,840RT(Brit) = 3024 F©8Ï (ăn lạnh Anh) 
h 


1 RT(Brit) = 342800BTU/(24h) = (tấn lạnh Anh; 
TR Inp) 


= 3600 kSS- ' 


h 
= 238BTU/phút = 1 Kcal/s 
† = 1,40 RT(2S) = 1 Frigorie 
1 RT(apan) = 3320 Kcal/h 


= 14285 BTU/h 


BTU 
phút - 





1 H.P(US) = 0,7457 KW = 42,44 








Sức căng bề mặt 





Thể tích 








14 Khối lượng 


15 Cường độ dòng nhiệt 

















Ì 1 kg (lực)/m = 9,81 J/mÊ 
1 erg/cmZ = 1 din/cm = 1073 J/ m2 = 10” N/m 









1 ft = 28,3 dmŠ = 2,83. 10”? mŠ 
1 inŠ = 16,387 cm = 16,39. 10” m° 
1 gallon (Mỹ) = 3,785 lit 

1 gallon (Anh) = 4,546 lit 

1 bushel = 8 gallons (Anh) 

1 barrel = 36 gallons (Anh) 

1 mŠ/T = 1073 mŸ/kẹg; 

















T/mŠ = 1 kg/ dmẺ = 1g/cmẺ 
kg (lực).sẼ / mỶ = 8,81 kg/m 
Ib/ft = 16,02kg / mŸ 


1 kcal/(m2.h) = 1,163W / mZ 





17 Công, năng lượng, nhiệt 
lượng 


fÈ = 0,0929 m2 
in2 = 6,451. 10 m2 


3 
: 
1 kg (lực),m = 9,81 J 

1 crg = 1077 

1 KW.h = 3,6. 10ÊJ = 3600 kJ 

1 Kcal = 4,1868. 10Ÿ J = 4,19 kJ 

1 Ib (lực).ft = 1/356 J 

1 Ib (lực).in = 0,113 J 

1 BTU = 1055,1 J = 0,252 Kcal 

1 KW.h = 3415 BTU 

1 Kcal = 3,968 BTU : 





1a |umượng khối 





1 Ib/s = 0,454 kg/s 
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1f/s= 28.3.1073 m3/s 
1 ft/s = 0,3048 m/s 


1 vòng/phút = ` rad/s 
30 


1 vòng/giây = 2 z rad/s 


1 Kcal/(kg.K) = 4,19 kJ/(kg.K) = 1 Kcal/kg°C 


1 erg/(g.K) = 10~3 J/(kg.K) 
1 BTU/(Ib.°F) = 4,19 kJ/(kg.K) 


1 Kcal/m2. h. °C = 1 Kcal/mÊ2.h.K = 
Hệ số truyền nhiệt = 1,63 W/(m2.K) 
: = 0,205 BTU/ff?. h. °FƑ 
1 BTU/Œ..h. °F) = 5,6W / (mÊ. K) 
= 4,88 Kcal/mÊ. h. K 
' Hệ số dẫn nhiệt 1 W/m.K =1Wm.°C 
1 Kcal/m. h. °C = 1,163 W/m.K; 
1 BTU/(Œt.h. °F) = 1,73 W/m.K = 
Kcal 
m.h.K 
1 Kcal/m. h. °C = 0,672 BTU/ft.h.. °Q 
Gia tốc (thẳng 1 in/s° = 25,4. 10~3m/ s2 


Enthapy | 1 Kcal/kg = 1 cal/g = 4,19 kJ/kg; 
1 BTU/Ib = 2326 J/kg = 0,5556 Kcal/kg 
1 Kcal/kg = 1,80 BTU/Ib 


= 1,487 
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Hình I Toán đô đề xác định độ nhới tuyệt đốt củ¿a 
các chất hữu €ơ 










ï.. 


to: PP T NO GÀ y2 





S ng 


Hình ]I Sự bế trí lối ào uà các uách ngắn đối với 
thiết bị truyền nhiệt uo ống 1-1 














T NN 

«4 Ngăn AXXSXAS, 
Š vn e7 sn9sSsà 
SN) NHI: Nà 
lệ VU vo s 
„Ệ hi TEMI ` 


Ngắn Á 
QMV ` 
————” 


` Tà 


Hình III Sự bế trí lối ào uà các uách ngăn cua 
TBNT uo ống 1-2 
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Lưu lượng, m”/h u) 






60 000... : Vận tốc, m /s 
40 0uu ø0 000 
-=|-ở0 000 9q -—: 100 
20 000 —- =% 
=— — 60 
¡0 068 = Í- 8000 = 0 
6 000 $000 10 
4000 == 
3000 30 
2 000 — 
20 
7000 =L ạ00 
§00 --}` 500 
%00 =—|_ 3og 5 _ 
200 - -_=+‡ 
` 
700 =4 q0 ~ SN 
60 —L_ 50 ~ P 
+0 
20a” ở 
~ Tô : 
~ 8 
~ 6 5 
-x- 4 3 P 
2 Em 
7,8 
ns 08 g5 
04 =T 02 0,4 
, đ3 lạ 
0,2 
02 
q06 ST 098 
004 042 
k 007 





01 


Hình IV. Toán đồ để xây dựng lưu lượng thể tích V (ra) 0h) của chất lỏng hay khí trong ống tiết điện 


tròn * 
¡A ^A 0, 
Nhiệt độ, ˆC 
3 ` + = ¬ >> —~ mm h» 
`. ¬ ¬— CÀO SỐ. SG 
SẪ So Š 6c na S8 hà S ma säẵSSSRSSSSRỀSSB 
' | Nhi | 
Hà ï , 
l 
| 
1 
° 
—>~ 
° 
® Ị 
S Ị 
° l 
= « S ° 
S- su <› b 
ae .* 
1n = 
=ọ. So c3 c1" —.) | 
° t Sm So 
c B9 0o | 
Si So o8 
9S ^2¿+.<se¬ | 
&G CO Ề@ 
S So YỲ 
Ea 


ọ 
ÑJ 


*, 
=» =c = SS&==œc= © c› 3 
= no œ 3 tSaGœ G ` làu Siớn Si 858 


Độ nhớt động, Cp 


ĐỘ NHỚT TUYỆT ĐỐI 4, cp 
Hình V: Toán đồ xác định độ nhớt động học của chốt! lỏng 
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Hình V Toán đồ để xác định độ nhớt tuyệt đối của các chất lỏng ở các nhiệt độ khác 


nhau (xem thêm ở bảng VI, IX) 


_ Chất lỏng Điểm ˆ : 





Rượu amylic - 1+7 
Amôniac NHa 39 
Anilin 8 
Axeton 34 
Benzen. l 25 
Rượu Butylic 11 
NƯỚC 20 

-—- Hexan Sa)! lúc —- 36. 
Heptan 31 
Gilyxerin (100%) 1 
Giyxerin (50%) 7 
CO; (lông) 40 
Ete dietyl 37 
Metylaxetat Clobezen 32 
Rượu metylic 100% 26 
Rượu metylic 90% 24 
Rượu metylic 30% 13 
Naphtalin 9 
Nitrobenzen 14 


Oktan 28 


-.—.———_ 










Pentan 
Thủy ngân 
Axít sunfuric 111% 
Axít sunfuric 98% 
Axít sunfuric 60% 
SOa : 

CS; 




















Terpentin 
Toluen 
Axit axetic 100% 
Axit axetic 70% 
Phenol 
Clobenzen 
Cloroform 
CCụ 
Etylaxetat 
Etylen glycol 
Etylen clorua 
Rượu etylic 100% 
Rượu etylic 49% 
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o2 
of o4 
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Hình VI Toản đồ để xác định độ nhớt tuyệt đối của các chất khí ở p = 1 atm 


Ký hiệu: 1-O,, 3-NO; 3-CO;; 4-HCI; 5-Không khí, 6-Nạ; 7-SOz;, 8-CH¿; 9-H¿O (hơi); 10-NHà; 
11-C¿Hạ, 12-Hạ; 13-ƠgHg; 14-9H¿ + Nạ; 15-8H; + Nạ;, 16-CO; 17-Cla 


(Trong tính toán gần đúng có thể dùng cho cả khi áp suất khí tới vài atm). 


451 























= 

























Hình VII Quan hệ giữa 
Ký hiệu: D. đường kín 
Ì- chiều dài cánh; B- bề rộn 


chuẩn số công suốt uà chuẩn số số Re của các loại cánh khuấy | 
h thùng; d„ - đường kính bao hình qánh khuấy; b- bề rộng cánh; 
8 tấm củn; s- bước xoắn củfcánh khuấy cánh chuồn. 
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l. Cánh khuấy tuabin hở có 6 cánh thẳng đứng (b = 0,20 d„; Ì = 0/25 dạ). Rhi 
D/dm = 3 trong thùng chứa có 4 tấm cản (B/dm = 0,17); 2- Cánh khuấy tuabin như kiểu ] 
nhưng với B/d„ = 0,10, 3- Cánh khuấy tuabin hở có 6 cánh khuấy tong đứng (b = 0,20 
m; = Ì = 0,25 đạm) với D/dm = 3 trong thùng chứa có 4 tấm cản (B/d„ = 0,1); 4- Cánh 
khuấy tuabin kiểu số ] nhưng B/dm = 0,04; 5- Cánh khuấy tuabin hở có 6 cánh dạng mũi 
tên (b = 0,20 dm; Ì = 0,25 dụ), D/d„ạ = trong thùng có 4 tấm cản đứng B/dạ = 0,1; 6- Cánh 
khuấy loại đĩa 1 mặt có 6 cánh thẳng đứng (b = 0/1 dm; l = 0,35 dụ) từ phía dưới đĩa với 
D/dm=2,5 trong thùng có 4 tấm cản (B/dm = 0,258; 7- Cánh khuấy tuabin hướng kính có 
16 cánh và stato trong thùng không có tấm cản, 8- Cánh khuấy có 2 cánh thẳng đứng (b 
= 0,25 dụ; D/đm = 4,36) trong thùng có 3 tấm cản (B/dm = 0,11); 9- Cánh khuấy có 8 cánh 
thẳng (b = 0,25 d„m) dưới góc 45° với Ù/dm = 3 trong thùng có 4 tấm cản (H/dm = 0,10); 
10- Cánh khuấy có 2 cánh kiểu số.8 với D/d„ạ = 3 trong thùng có 4 tấm cản (B/dm = 0,10); 


li 


_ 11: Cánh khuấy tuabin kín có 6 cánh và stato, D/d„ = 2,4; trong thùng không có tấm cản; 


12- Cánh khuấy tuabin tương tự mục số I1 với D/dm = 8 trong thùng không có tăm cản; 


'1? “ánh khuấy tuabin kiểu như mục 12, không có stato, D/dm = 3 trong thùng có 4 tấm 


cần; B/đu = 0,10; 14- Cánh khuấy tuabin như mục l nhưng thùng không có tấm cản; 15- 
Cánh khuấy kiểu 3 cánh chuôn s = 2d„; D/dụm = 3 trong thùng có 4 tấm cản B/dm = 0,10; 
16- Cánh khuấy kiểu 4 cánh số 8 với D/dm = 3 trong thùng không có cánh khuấy; 17- Cánh 
khuấy có 4 cánh nghiêng góc 60° ‹b = 0,25 dm), D/d„ụ = 3 trong thùng không có tấm cản; 
18- Cánh khuấy cánh chưồn 3 cánh như mục lỗ với A = 1,33dm và D/d„ụ = 16, trong thùng 
có 3 tấm cản (B/dm = 9,06); 19- Cánh khuấy 4 cánh như mục 9 với D/d„ụ = 5,2 trong thùng 
không có tấm cản; 20- Cánh khuấy 2 cánh như mục 8 với D/dụạ = 3; trong thùng không có 
tấm cản; 21- Cánh khuấy cánh chưồn 3 cánh như mục lõ với D/d„ạ = 3,3 trong thùng không 
có tấm cản; 22- Cánh khuấy có 4 cánh như mục 9 và ]19, D/d„ạ = 2,4-3,0 trong thùng không 
có tấm cản; 23- Cánh khuấy cánh chưồn 3 cánh như mục l5, có s = 1,04 dm; D/dụ = 96 
trong thùng có 3 tấm cản (B/dm = 0,06); 24- Cũng như trên nhưng s = dụ; D/d„ạ = 3 trong 
thùng có 4 tấm cản (B/dm = 0,10); 25. Cũng như trên nhưng s = 1,4 dụ; D/d„ạ = 4,5 trong 
thùng không tấm cản; 26- Cũng như trên nhưng s = dụ; D/đdm = 3 trong thùng không có 
tấm cần; 27- Cũng như trên với s-= 1,05 dụ, D/dụ = 2,7 trong thùng không có tấm cản; 
28- Cũng như trên với s = dụ; D/dm = 3,3 trong thùng không có tấm cản; 29- Cánh khuấy 
2 cánh số 8 hẹp; b = (0,13-0,17)d.. D/dm = L1 trong thùng không có tấm cản, 
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Hình VIII. Hệ số hiệu chỉnh cA, đối uới thiết bị truyền nhiệt loại chéo dòng (nhiều chặng-pass) 
a) TBTN uỏ ống loại 1-3 (dùng cả cho 1-4, 1-6...) 
b) TBTN tỏ ống loạợi 2-4 (dòng cả cho 2-6, 2-8...) 
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Tnanh pnáñ KñOI IO (2e t9 (C1). C2 
O; - 5; Na + HzO - 82. 





1. Hàm lượng hơi nước u› = O 
2. Hàm lượng hơi nước œ = 15% 
4. Hàm lượng hơi nước œ = 20% 
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Hình IX. Hệ số dỗn nhiệt của khói: lò. 
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Hình X. Hệ số dẫn nhiệt của một số chất lỏng 
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Chất Số trên đường cong 








Axít nuravic 2 
Nitrôbenzen 10 
Octan 33 
Axít sunfuric 98% 30 
CSa 23 
Toluen - . 18 
Axít axetic 7 / 


3. dịch CaCb 25% 
D. dịch NaClI 25% 
CCu 
Rượu et+:lic 100% 
Rượu etylic 8C^% 
Rượu etylic G0% 
Rượu etylic 40% 
Rượu: etylic 20% 
Hecxan 

` Glyxerin 100% 
Glyxerin 5SO% 
Dietyl ete 
Rượu iSOprOpylic 
Mỡ castore 
Dầu lửa 
Xilol 
Amoniac 26% 
Aniiin 
Axeton 
Benzen 
Rượu butylic 


Vaseline 
.Nước 
Hượu metylic 100% 


Rượu metylic 40% 
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tiiat 
Amylaxetat 
Anilin 
Axeton 
Benzen 
Bromma ety! 
Rượu butylic 
Nước 
n-Heptan 
Giyxerin 
Diphenyl! 
Rượu iscbutylic 
Isopentan 
Etylenglycol 
Rượu etylic 
lodua etyl 
o- và m-Xilol 


tì XI|Ới 











Nhiệt dung, Kcal / kg.°C 


lĩtth Xí. Loan đồ vác định nhị .t¿!: „ riêng các chết lông 





Chất _ 
Axitsunfuric 100% 
CSa 

Axít Ciohydric 30% 


Toluen: (—6§0 + 40°C) 























(40 + 100°C) 
Axit axêtic (100%) 





Clobenzen 

Dung dịch CaCb 25% 
Dung dịch NaCI 25% 
Clorua etyl 

CC 

Etyl axetat 

Rượu isopropyliCc (0 + 50°C) 
Rượu iSopropyliC (50 + 0°C) 





Rượu metylic 


Octan “| 15 
fìrCU EiGDYIIC 25 


457 





sa 


Š š§SSSS3 


s 


—: 


”" s l - Ằ. 
X S=?Ase - 
s S S5: có= 


s 


Chỉ dẫn: Giai đoạn 1: từ A, B xác định được C; Giai đoạn 2; từ D, C xác định E. 


Hình XII. Toán đồ xác định hệ số cốp nhiệt trong ống dẫn thẳng uới Re > 10000 uà e = 1 
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Chất 


————————-—— _ 


| CSa 
j Axít Clonydric 30% 





Toluen 
| Axít axetic 100% 
| Axít axetic 50% 
| Clobenzen 
| Cloroform 
| ccụ 
Etyl axetat 
| Etylen giycol 
| Rượu etylic 100% . 
| Rượu etylic 50% 
Pentan 
| Axít sunfuric 111% 
| Axít sunfuric 98% 
AXít sunfuric 60% 
| Rượu isoamylic 
| Rượu isopropylic 
| lođua etyl 
| Xilol 
Rượu metylic 100% 
Rượu metylic 40% 








Octan 40% 






Amylaxôtat 






Anilin 







Amoniac 26%... - 





Axeton 






Benzen 







Brommua etyl 






Rượu butylic, 
Nước \ 
Heptan 

Điety! ete 






Glyxerin 50% 





Hình XIII. Giá trị Pr của một số chất lỏng 
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Hình XIV. Toán đồ xác định áp suất hơi báo hòa cà nhiệt độ sôi một số chất long 
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)utan 

butylen 

vaphtalin 

:naphtol 

‡-naphtol 

3-naphto) 

Pentan 

Thủy ngân 


Metylmonoxilan 


— 













ổ- bputylen Toluen 
Đutylen glycol 


Nước % 


Axít axêtiC 


Flobenzen 


Hexan C!obenzen 


¡ :eptan 28 Glorua vinyl 





Glyxerin 60 Glorua metyl 





Decalin 38 Clorua metylen 









Decan 36 Clorua etyl 





Dioxan 29 


Gloroform 
Điphenyl 45 CCh 
1,2- Diclcetan 28 Etan 


Điety ete 15 Etyl axetat 





Isopren 14 Etylen giycol 





lod-benzen 39 Rượu etyliC 










m-cresol 44 Etylformiat 





Oo-cresol 41 m-Xilol 


Nitrobenzen 37 Octan 








Propan Axít propyonie 


Tetralin Metylamin 


Ruou metylic 


—+ ` hm=—=m' 


®4etyl formiat 
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Nhiệt độ sôi của Hecxan, "C 





1- Điety]l ête 

3- Axetol 

B5- CC 

7- Toluen 

9- o-Xilol 

11- Benzaldehyt 
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Hình XV. Giản đồ xác định nhiệt độ sôi một số chất long (theo nước): 


1- Dietyl ête 


5- Benzen 


⁄2. 
Z- 
t2 


10 20 đdô 40 50 60 ?72 60 90 100 
Nhiệt độ sôi của chất lỏng, ”C 


Hình XVI Gian đồ xác định nhiệt độ sôi I số chất lòng (thco hexan) 


2- CS¿ 

4- Cloroform 
6- Benzen 
8- Clobenzen 
10- Bromben 
12- Anilin 


2- CS; 


3- Cloroforme 4- CCI¿ 


6- Tolv 


P, mm FHip 
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lTIn„h XVI]I. Áp suất? hơợt bao hòa của hexan theo nhiệt độ 


Kcal/kự 


r. 


) 


tình XVƯIII. Ân nhiệt hóa hơi của hexan theo nhiệt đ 





ộ 


(1 kcal/Èg = 4,19 k/Ư/hg) 
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Hinh XIX. Độ tăng điểm sôi cua một số dung dịch tơ 1 dta) theo nồng độ 





‡ 
Nỗng độ dung dịch bão hòa, ø mol muối khan ; 1000 Ø. nước 
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Hình XX. Độ hòa tdrt cua một số chốt rắn trong ruước theo nhiệt độ 
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1- Hệ axeton-nước 
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Hình XXII Đường cân bằng có điêm đăng phí ở 1 qtm 
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li. BH Bi /] ] ` 
—_| Ấn 1- Điety] ête 2- Axeton 


3- Rượu metylic 4- Rượu etylic 
JU 5- Axít muravic  6- Axít axêtic 


j 
HỆ 





PHÍ MT 
77 XI L+ 
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TT “0 60. 80 T00. "7p 140 4g 180 ứ °Ê 


E“-Gixuykc suất hơi bảo hòa của một số chã\long hữu cơ theo nhiệt độ 


Ji: OB: ` 2- Hexan 
9- CCụ 4- Benzen 
5- Toluen 6- Nhựa thông 
7- Anilin 8- Cresol 


9- Nitrobenzen 10- Nitrotolue: 





10 20 30 #0 50 60 70 80,90 f00 f0 ứ, “€ 


Hình XXIV. Áp suất hơi bảo hòa của một số chất lỏng hữu cơ không tan trong nước theo nhiệt độ 





MỤC LỤC 
CHƯƠNG ] BƠM - QUẠT - MÁY NÉN 
NHỮNG CÔNG THỨC TÍNH 
NHỮNG THÍ DỤ | 13 
BÀI TẬP 30 
Thí dụ tính bơm ly tâm ˆ 33 


CHƯƠNG 2 PHÂN LOẠI BẰNG PHƯƠNG PHÁP CƠ HỌC 


CHẤT LỎNG, THỦY ĐỘNG K.'C HỌC TẦNG SÔI, 


KHUẤY TRỘN TRONG MÔI TRƯỜNG LỎNG 37 
NHỮNG CÔNG THỨC TÍNH 37 
Quá trình lắng ` 37 
Quá trình lọc 42 
Phương pháp lọc ly tâm 46 
Thủy động lực học tầng lơ lửng (tầng sôi) 50 
fRhuấy trộn trong môi trường lỗng 56 
NHỮNG THÍ DỤ ð7 
Quá trình lắng : 57 
Quá trình lọc 64 
Lọc ly tâm 72 
Tầng sôi 79 
thuấy trộn trong môi trường lỏng 83 
BÀI TẬP KIỂM TRA 89 
Thí dụ về tính toán xy-cơ-lôn tổ hợp : 94 

Thí dụ tính toán máy rửa khí dùng bọt , 
để làm sạch chất khí khỏi bụi : 195 
Thí dụ tính toán máy lọc chân không thùng quay 100 
CHƯƠNG 3 SỰ TRUYỀN NHIỆT TRONG THIẾT BỊ HÓA HỌC 103 
NHỮNG CÔNG THỨC TÍNH CƠ BẢN — 103 
Cấp nhiệt đối lưu 107 
Sự cấp nhiệt không kèm theo sự biến đổi pha - 110 
Sự cấp nhiệt kèm theo sự biến đổi pha 119 
Sự truyền nhiệt khi các lưu chất tiếp xúc trực tiếp 126 
Đun nóng và làm nguội không ổn định 127 
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NHỮNG THÍ DỤ VỀ TÍNH TOÁN QUÁ TRÌNH TRUYỀN NHIỆT 
NHỮNG BÀI TẬP KIỂM TRA 
NHỮNG THÍ DỰ TÍNH TOÁN VỀ THIẾT BỊ TRAO ĐỐI NHIỆT 


THƯƠNG 4 CÔ ĐẶC VÀ KẾT TULNH 


NHỮNG PHỤ THUỘC CƠ BẢN VÀ CÁC CÔNG THỨC TÍNH TOÁN 
BÀI TẬP KIỀM TRA 
CÁC THÍ DỤ 


CHƯƠNG 5 TRUYỀN KHỐI -_ HIẤP THỦ CÁ, 
CÔNG THỨC TÍNH TUẦN 
THÍ DỤ 
PÀI TẬP 

CHƯƠNG 6 CHƯNG CẤT 


CÔNG THỨC TÍNH 
CÁC THÍ DỤ 
BÀI TẬP 


"Phí dụ về tính toán và chca tháp mâm cho chưng cất 


CHƯƠNG 7 TRÍCH LY 
NHỮNG. CÔNG THỨC TÍNH VÀ CÁC PHƯƠNG PHÁP 
TÍNH BẰNG ĐỒ THỊ 
NHỮNG THÍ DỤ 
BÀI TẬP 
CHƯƠNG ® HẤP I?HỤ 
CÁC PHƯƠNG TRÌNH CƠ BẢN VÀ CÔNG THỨC TÍNH TOÁN 
CÁC THÍ DỤ 
BÀI TẬP 
CHƯƠNG 9 SẤY 
NHỮỮNG QUAN HỆ CĂN BẢN VÀ CÁC CÔNG THỨC TÍNH TOÁN 
CÁC.THĨÍ DỰ 
BÀI TẬP 
Thí dụ vê tính thiết bị sấy tầng sôi 
Thí dụ về tính thiết bị sấy trục 


PHỤ LỤC 


2ce8 


